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1. Introduccio´n
1.1. Introduccio´n
Los informes elaborados por el reconocido Panel Intergubernamental sobre Cambio
Clima´tico (IPCC), revelan la necesidad de tomar acciones urgentes frente al cambio
clima´tico derivado de las emisiones de gases de efecto invernadero. Segu´n el tercer in-
forme del IPCC [1], existe una clara evidencia de que la mayor parte del calentamiento
global observado durante los u´ltimos 50 an˜os es atribuible a la actividad humana y prin-
cipalmente a la emisio´n de dio´xido de carbono (CO2).
Los combustibles fo´siles (petro´leo, gas natural y carbo´n) suponen un 80 % de la materia
prima empleada en la produccio´n de energ´ıa a nivel mundial, y contribuyen en un 75 %
al total de las emisiones de CO2 antropoge´nicas [2], siendo el carbo´n y el petro´leo los que
ma´s contribuyen. Del total de emisiones de CO2 procedentes de la quema de combustibles
fo´siles, la mayor´ıa proceden de la produccio´n de energ´ıa te´rmica y ele´ctrica a partir de
carbo´n debido a la baja cantidad de energ´ıa por unidad de masa de e´ste combustible
as´ı como a la necesidad de energ´ıa adicional para la limpieza de los gases de combustio´n.
Factores como la eficiencia de la planta y el incremento de la demanda energe´tica, tambie´n
contribuyen a estas emisiones.
Sin embargo, el carbo´n es el combustible ma´s seguro y fiable para la produccio´n de
energ´ıa ele´ctrica a corto y medio plazo debido a su mayor abundancia con respecto al gas
natural y al petro´leo, adema´s de por su deslocalizacio´n, y por ser el ma´s barato y fa´cil
de transportar. La dependencia actual que se tiene del carbo´n en el sector de generacio´n
de energ´ıa junto con la elevada demanda prevista en dicho sector y las emisiones de CO2
que derivan del uso de e´ste combustible, dictan la necesidad de modernizar las centrales
de carbo´n en un espacio no muy largo de tiempo. Dicha modernizacio´n requiere costes
razonables, mayor produccio´n con menor consumo espec´ıfico al mismo tiempo que se
reduce la emisio´n de contaminantes y se mantiene como combustible principal el carbo´n.
Puesto que en la actualidad, las plantas de carbo´n pulverizado representan la mayor
capacidad instalada para la produccio´n de electricidad, la solucio´n pasa por encontrar
alternativas a estas centrales termoele´ctricas operativas, disen˜ando y construyendo nuevas
centrales de carbo´n que mejoren las tecnolog´ıas existentes (lechos fluidos, supercr´ıticas,
ultra-supercr´ıticas). Con el fin de poder abastecer la demanda en el periodo de tiempo
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en el que estas nuevas centrales ma´s eficientes y con menos emisiones este´n operativas, se
hace necesaria la reduccio´n de emisiones de las centrales existentes.
La reduccio´n de las emisiones de CO2 procedentes de la quema de combustibles fo´si-
les para la produccio´n de energ´ıa, pasa por la toma de un paquete de acciones entre las
que figuran la reduccio´n del consumo de energ´ıa final, llevando a cabo mejores pra´cti-
cas de ahorro, aumento de la eficiencia en los procesos de conversio´n y/o utilizacio´n de
la energ´ıa, uso de combustibles que tengan menores emisiones (energ´ıas renovables, gas
natural,...), perfeccionamiento de los sumideros naturales de CO2, y con la captura y el
almacenamiento del CO2 procedente de la combustio´n.
La captura y secuestro de CO2 es una tecnolog´ıa que se considera necesaria ya que
permitir´ıa al sector energe´tico seguir empleando combustibles fo´siles durante los pro´xi-
mos an˜os, sin contribuir al calentamiento global del planeta. De entre las distintas tec-
nolog´ıas de captura existentes (post-combustio´n, pre-combustio´n y oxi-combustio´n), es la
de post-combustio´n la que constituye la mejor alternativa para centrales termoele´ctricas
existentes, puesto que permite ser instalada sin excesivas modificaciones de la central.
E´sta consiste en separar el CO2 de la corriente de gases de combustio´n. Las tecnolog´ıas
de post-combustio´n probadas, absorcio´n del CO2 con aminas, existen en la actualidad a
pequen˜a escala para la separacio´n de CO2 del gas natural, pero suponen una penalizacio´n
energe´tica importante en su uso en grandes centrales termoele´ctricas. Por ello, el resto de
tecnolog´ıas de post-combustio´n emergentes, asociadas al uso de membranas, adsorcio´n y
empleo de sorbentes so´lidos, deber´ıan desarrollarse a la escala necesaria para integrarlas
en centrales existentes. De todas ellas, es la captura de CO2 mediante CaO la te´cnica
de post-combustio´n que se presenta como viable y competitiva al llevarse a cabo a alta
temperatura, lo que posibilitar´ıa un intercambio energe´tico con la central termoele´ctrica
existente. La integracio´n de e´sta te´cnica de captura en la central con el fin de minimizar
la penalizacio´n energe´tica asociada constituye la base del presente proyecto.
1.2. Contexto, Objeto y Alcance.
Este proyecto ha sido realizado en el Instituto de Carboqu´ımica (CSIC) dentro de
un grupo de trabajo dedicado al desarrollo de procesos de captura de CO2 mediante ci-
clos de carbonatacio´n/calcinacio´n. El concepto de ciclos de carbonatacio´n/calcinacio´n se
comenzo´ a desarrollar en Europa con el proyecto Capture of CO2 in Coal combustio´n CE-
CA, ECSC-PR-125 (an˜o 2002) en el que participo´ el ICB. Dicho concepto se ha mostrado
va´lido tras un per´ıodo de desarrollo a nivel de laboratorio y de planta piloto (planta de
30 kW de lechos fluidizados interconectados en continuo, INCAR-CSIC).
Durante este periodo, el grupo de trabajo ha realizado estudios sobre la evolucio´n
de la reactividad del CaO a lo largo de los ciclos de carbonatacio´n/calcinacio´n (CO2
capture capacity of CaO in long series of carbonation cycles, Grasa y Abanades 2006),
as´ı como sobre la evolucio´n de la estructura interna de dicho sorbente en el proceso de
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captura con el fin de explicar su reactividad (Application of the Random Pore Model to the
carbonation cyclic reaction, Grasa et Al.,aceptado). Tambie´n se han planteado estudios
sobre el propio sistema de captura acerca del consumo de energ´ıa del calcinador bajo
distintas condiciones de operacio´n (Heat requirements in a calciner of CaCO3 integrated
in a CO2 capture system using CaO, Rodr´ıguez et Al.2008) e incluso se ha planteado un
modelo de reactor para el carbonatador (Modelling of a fluidized bed carbonator reactor
to capture CO2 from a combustion flue gas, Alonso et Al., en publicacio´n).
Existe un gran intere´s por parte del sector generacio´n de energ´ıa en el desarrollo e
implantacio´n de esta tecnolog´ıa de captura de CO2. Este intere´s se plasma en el contrato
con Hunosa Estudio de viabilidad de una planta de carbonatacio´n/calcinacio´n en La Pe-
reda, y la creacio´n de la Agrupacio´n de Intere´s Econo´mico entre Endesa, Hunosa y CSIC
para realizar el escalado de esta tecnolog´ıa en la escala de 1MW y posteriormente en 2020
llegar incluso a los 350 MW.
Para que el proceso completo sea demostrado hay que realizar un esfuerzo de inves-
tigacio´n que abarca distintas a´reas desde el estudio de las reacciones que componen el
proceso a nivel de part´ıcula, al disen˜o de las unidades que componen el ciclo de captura.
Un aspecto fundamental de cara a la futura comercializacio´n de la tecnolog´ıa es avanzar
en el disen˜o y simulacio´n de esta tecnolog´ıa de captura integrada en centrales existentes,
con el fin de analizar su rendimiento bajo distintas condiciones de operacio´n, as´ı como
el planteamiento de una posible integracio´n energe´tica del sistema de captura. De esta
necesidad surge este proyecto que cuenta con los siguientes objetivos:
1. Realizar el disen˜o y la simulacio´n de un proceso de captura de CO2 basado en ciclos
de carbonatacio´n-calcinacio´n completamente integrado en una planta de potencia
existente.
2. Plantear una posible integracio´n energe´tica de los flujos de energ´ıa excedentes del
sistema de captura y realizar la simulacio´n de la misma, analizando las penalizacio-
nes energe´ticas.
3. Elaborar un modelo para el carbonatador del sistema de captura de CO2 que tenga
en cuenta la cine´tica de reaccio´n del sorbente con el CO2, las dimensiones del reactor
as´ı como la fluidodina´mica del so´lido y el gas, e integrarlo en el esquema de la planta
de captura disen˜ada con el fin de tener resultados ma´s realistas.
Cada uno de los tres objetivos anteriores se desarrolla en los tres cap´ıtulos de los que
consta el proyecto. As´ı pues, en el cap´ıtulo 2 se desarrolla la simulacio´n del disen˜o de
integracio´n de esta te´cnica de captura de CO2 en una central existente, analizando la
influencia de las distintas condiciones de operacio´n posibles en la eficacia de captura. En
el cap´ıtulo 3 se plantea una posible integracio´n energe´tica del sistema de captura en una
central existente y se realiza la simulacio´n de la misma, analizando los resultados obteni-
dos. Finalmente en el cap´ıtulo 4 se desarrolla un modelo de reactor para el carbonatador
que se integra en el modelo de simulacio´n desarrollado en los cap´ıtulos anteriores. Para la
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realizacio´n de este modelo de reactor se partio´ del trabajo previamente citado Modelling
of a fluidized bed carbonator reactor to capture CO2 from a combustion flue gas que se
desarrollo´ en el CSIC, teniendo en cuenta las consideraciones ah´ı realizadas e incluyendo
alguna modificacio´n respecto a la cine´tica de carbonatacio´n del CaO en base a el trabajo
realizado por el grupo investigador. Los anexos que recogen los resultados de cada uno
de los tres cap´ıtulos anteriores son el E, el F y el G, respectivamente. El resto de los
anexos describen el disen˜o que se realizo de la central te´rmica existente (anexo C) y del
compresor de CO2 (anexo D) en base a la informacio´n disponible, mientras que el anexo
H es un resumen de todos los diagramas de flujos que se desarrollan en el proyecto. Los
anexos A y B recogen las caracter´ısticas del carbo´n y los so´lidos empleados, as´ı como una
breve descripcio´n del software empleado.
Este proyecto es exclusivamente de simulacio´n y todos los datos experimentales que
aparecen, as´ı como modelos de evolucio´n de actividad para el CaO y modelos de reaccio´n,
han sido tomados del trabajo realizado por el grupo investigador en el que se realizo´ el
proyecto. Al tratarse de un proyecto de simulacio´n, el presente proyecto se ha desarrollado
ı´ntegramente mediante el programa informa´tico de simulacio´n HYSYS.
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Este cap´ıtulo se centra en el primero de los objetivos planteados en el presente proyecto,
ya que aqu´ı se realiza el disen˜o y la simulacio´n de un proceso de captura de CO2 basado en
ciclos de carbonatacio´n-calcinacio´n completamente integrado en una planta de potencia
existente.
2.1. Central Te´rmica.
El proceso de captura de CO2 se instalo´ con objeto de reducir las emisiones de este
gas en uno de los tres ciclos de potencia subcr´ıticos de la central te´rmica de Teruel. El
disen˜o y la simulacio´n que se realizo´ del ciclo de potencia de dicha central se recoge con
ma´s detalle en el anexo C. Las principales caracter´ısticas del ciclo de potencia fueron las
que se recogen en la siguiente tabla (2.1).
Potencia neta (kW) 347950
ηt( %) 36
ηcaldera( %) 85,3
Carbo´n (kg/h) 138396
Tabla 2.1: Principales caracter´ısticas del ciclo de potencia de la central te´rmica existente que se imple-
mento´ en HYSYS. Tanto la eficiencia te´rmica del ciclo (ηt) como el rendimiento de la caldera (ηcaldera)
se calcularon tomando como referencia el poder calor´ıfico inferior del carbo´n (PCI).
El diagrama de flujos del ciclo de potencia de la central te´rmica se puede ver en la
figura 2.1.
Debido a las limitaciones del software empleado, el carbo´n (caracterizado en el anexo
A) se modelizo´ considerando que se trataba de una mezcla de cenizas inertes que u´nica-
mente absorben calor sensible, agua l´ıquida que se convierte en vapor en las condiciones
de la caldera y materia orga´nica que se quema convirtie´ndose totalmente en CO2 y H2O
de acuerdo con la reaccio´n:
C296H196O22N4S + 335O2 −→ 296CO2 + 98H2O + 2N2 + SO2
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Figura 2.1: Diagrama de flujos en HYSYS del ciclo de potencia de la central te´rmica.
Se prescindio´ de la unidad de desulfuracio´n de gases y el gas de combustio´n se empleo´ para
precalentar las corrientes de entrada a la caldera de aire y carbo´n, antes de ser introducido
en el carbonatador del sistema de captura. Esta te´cnica de captura permitio´ eliminar todo
el SO2 presente en los gases de combustio´n. El diagrama de flujos de la caldera de la central
te´rmica es el que se recoge en la figura 2.2. Las principales caracter´ısticas de la corriente
de gas de combustio´n que se introdujo en el carbonatador (corriente flue gases en la figura
2.2) se recogen en la tabla 2.2.
Figura 2.2: Esquema de la simulacio´n en HYSYS de la caldera de carbo´n pulverizado de la central
te´rmica. La corriente de carbo´n se simula como la mezcla de tres corrientes, cenizas, humedad y materia
orga´nica.
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Temperatura (oC) 343
Caudal (m3N/s) 296
Flujo molar (kmol/h) 47532
Composicio´n molar ( %)
CO2 16,077
SO2 0,051
H2O 6,653
O2 1,819
N2 75,401
Tabla 2.2: Principales caracter´ısticas del gas de combustio´n que entra al sistema de captura de CO2
(corriente flue gases en la figura 2.2).
2.2. Carbonatacio´n-Calcinacio´n.
2.2.1. Descripcio´n.
La te´cnica de captura de CO2 que se plantea en el presente proyecto permite separar
el CO2 del gas de combustio´n mediante la reaccio´n reversible de carbonatacio´n con CaO
y la calcinacio´n del CaCO3 formado para regenerar el sorbente, y generar una corriente
de CO2 concentrada. La reaccio´n de carbonatacio´n es:
CaO + CO2  CaCO3
Tiene la principal ventaja de poder integrarse en una planta de potencia sin que e´sta se
vea modificada por la instalacio´n del sistema de captura de CO2. En la figura 2.3 puede
verse el esquema general que se propuso para la integracio´n de dicho sistema, aunque
luego se realizaron algunas modificaciones. El gas de combustio´n efluente de la central
te´rmica, cuyas caracter´ısticas se recogen en el apartado 2.1, se introdujo directamente
en el carbonatador del sistema de captura. A pesar de que en la figura 2.3 el gas de
combustio´n pasa por un precipitador electrosta´tico, en el disen˜o que se realizo´ en HYSYS
se prescindio´ de dicho equipo ya que el gas de combustio´n no ten´ıa cenizas puesto que se
retiraron completamente en la caldera de la central te´rmica.
La temperatura de operacio´n del carbonatador se fijo´ en 650oC con el fin de favorecer
la reaccio´n exote´rmica de carbonatacio´n puesto que, a esa temperatura, las cine´ticas de
reaccio´n son ra´pidas. Como puede verse en la figura en la que se representa el equilibrio
CaO/CaCO3, la reaccio´n de carbonatacio´n del CaO para capturar el CO2 se encuentra
favorecida a temperaturas superiores a 600oC cuando la presio´n parcial del CO2 esta´ en
torno a 0.1 atm.
Otra ventaja importante de esta te´cnica es que su empleo en centrales permite prescin-
dir de la unidad de desulfuracio´n de gases puesto que todo el SO2 del gas de combustio´n
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Figura 2.3: Esquema general propuesto para la integracio´n del sistema de captura de CO2 en la central
te´rmica.
que entra al carbonatador, reacciona con el CaO a trave´s de la reaccio´n exote´rmica:
CaO + SO2 +
1
2
O2 → CaSO4
El CaO que pasa a formar CaSO4 no se regenera en la unidad de calcinacio´n, puesto que
la reaccio´n de formacio´n de CaSO4 no es reversible, y sera´ CaO que no capturara´ CO2. A
pesar de que la cantidad de SO2 en los gases de combustio´n no es muy grande, hay que
tenerlo en cuenta a la hora de definir la conversio´n del CaO puesto que todo el SO2 que
entra al carbonatador, lo abandona como CaSO4.
El CaO va disminuyendo su actividad conforme va experimentando ciclos de carbona-
tacio´n-calcinacio´n [4] y por eso fue necesario el aporte de sorbente fresco, que se realizo´ en
forma de CaCO3 al calcinador, que mejore la conversio´n del CaO presente en el sistema
de captura y que compense la pe´rdida de CaO en forma de CaSO4. Esta´ demostrado que
la actividad residual del CaO en un sistema sin aporte de CaCO3 fresco ni SO2 en los
gases, se situ´a en torno a un 7-8 % [3]. Sin embargo, con este aporte de sorbente se pueden
conseguir conversiones importantes, tal y como se vera´ en el siguiente apartado.
Este aporte llevo´ a la necesidad de realizar una purga de so´lidos. A diferencia de
la figura 2.3, en el disen˜o que se implemento´ en HYSYS la purga se realizo´ a la salida
del carbonatador. El motivo de realizar e´sta purga en ese punto, y no a la salida del
calcinador en la que el so´lido esta´ a mayor temperatura, fue el de evitar perder parte de la
energ´ıa introducida en el calcinador del sistema de captura, contribuyendo as´ı a mejorar
8
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Figura 2.4: Equilibrio de CaO/CaCO3[3]. Por encima de la l´ınea de equilibrio, la reaccio´n favorecida es
la de carbonatacio´n del CaO y por debajo, la de calcinacio´n del CaCO3
la eficiencia energe´tica del sistema. Sin embargo, se comprobo´ que los disen˜os propuestos
para esta te´cnica de captura realizan la purga de so´lidos a la salida del calcinador con
el fin de que la composicio´n de la misma sea principalmente CaO y CaSO4, y pueda ser
empleada en la industria cementera. El elevado contenido en cenizas de la corriente de
so´lidos del sistema (debido al alto porcentaje de cenizas del carbo´n que se empleo´ en el
calcinador) fue otro de los motivos por los que la purga se realizo´ en el carbonatador.
Con el fin de aportar la energ´ıa necesaria para calcinar el CaCO3 fresco introducido
y el CaCO3 formado en el carbonatador, y adema´s para calentar ambas corrientes hasta
la temperatura de calcinacio´n, el calcinador se disen˜o´ como un reactor de oxi-combustio´n
en el que se introdujo carbo´n. El carbo´n que se empleo´ fue el mismo que el de la caldera
de la central te´rmica. El motivo de elegir este sistema de aporte de energ´ıa y no otro
de los distintos posibles [5], fue porque las otras opciones propuestas exigen una mayor
integracio´n caldera-calcinador y e´sta es la u´nica aplicable a centrales existentes. El calci-
nador se disen˜o´ trabajando con un 10 % de exceso de O2 sobre el estequiome´trico y una
temperatura de 900oC ya que, segu´n el equilibrio CaO/CaCO3 de la figura 2.4, en una
atmo´sfera rica en CO2 la calcinacio´n esta´ favorecida a esta temperatura. El trabajar en
condiciones de oxi-combustio´n en el calcinador, permitio´ que la corriente de CO2 que se
obtuvo fuese muy concentrada. El otro gas presente en dicha corriente fue el vapor de
agua formado en la combustio´n del carbo´n, y en menor medida el O2 en exceso.
Por el disen˜o realizado para la planta de captura de CO2, este sistema fue capaz
de capturar en la corriente concentrada en CO2, tanto el CO2 procedente de la central
te´rmica, como el CO2 generado en el calcinador en la quema del carbo´n y en la calcinacio´n
del CaCO3 (el calcinador se disen˜o´ suponiendo calcinacio´n completa).
A diferencia del esquema propuesto en la figura 2.3, el calcinador se disen˜o´ con una
recirculacio´n de parte del CO2 que sale ya que los reactores de oxi-combustio´n de lecho
9
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fluidizado suelen trabajar as´ı para controlar la temperatura. En este caso, la calcinacio´n
es endote´rmica y actu´a como sumidero de energ´ıa. Sin embargo, se fijo´ un porcentaje
de recirculacio´n de gases tal que permit´ıa trabajar con un 30 % de O2 a la entrada del
calcinador [6]. El gas no recirculado se envio´ a una unidad de purificacio´n para eliminar el
vapor de agua principalmente, antes de ser enviado al compresor de CO2 para su posterior
almacenamiento.
El diagrama de flujos de la planta de captura que se disen˜o´ en HYSYS se puede ver
en la figura 2.5. En el anexo E se recoge algu´n dato ma´s del disen˜o que se implemento´ en
HYSYS.
Figura 2.5: Diagrama de flujos del sistema de captura de CO2 que se disen˜o´ en HYSYS. El preca-
lentamiento de las corrientes de entrada al calcinador con la corriente de gas limpio que abandona el
carbonatador, forma parte de la integracio´n energe´tica propuesta en el cap´ıtulo 3.
2.2.2. Simulacio´n.
Una vez se disen˜o´ la planta de captura de CO2 integrada en la central te´rmica, se
realizo´ la simulacio´n de distintas condiciones de operacio´n con el fin de analizar la reduc-
cio´n de las emisiones de CO2 conseguidas. Para ello, y debido a las restricciones impuestas
por HYSYS al emplear reactores de conversio´n para el calcinador y el carbonatador, se
modifico´ el aporte de CaCO3 al calcinador y la recirculacio´n de CaO entre los reactores
(en el cap´ıtulo 4 se vera´ que tambie´n es posible modificar el peso de CaO en el carbo-
natador). Las variables de operacio´n escogidas fueron los ratios F0/FCO2 y FCaO/FCO2 ,
siendo F0 el flujo molar de CaCO3 introducido al calcinador (sera´ igual al CaO nuevo
que sale del calcinador y entra al carbonatador), FCaO el flujo molar de CaO que entra al
carbonatador y que ha sido regenerado ma´s de una vez en el calcinador, y FCO2 el flujo
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Figura 2.6: Diagrama de flujos del ciclo de carbonatacio´n-calcinacio´n. FR es la corriente que en el texto se
ha llamado FCaO; Fgas: Flujo molar del gas de combustio´n que entra al sistema de captura; EC : Eficacia
de carbonatacio´n (Ecarb).
molar de CO2 que entra al carbonatador con los gases de combustio´n (ver diagrama de
estos flujos en la figura 2.6).
El rango de variacio´n de cada una de estas variables en el disen˜o que se realizo´ en
HYSYS, fue el que permitio´ operar en condiciones razonables desde el punto de vista de
su funcionamiento a escala real. Se tuvo en cuenta que:
1. El calcinador emplea una fraccio´n del 35-50 % del total de energ´ıa introducida a
la planta con el carbo´n de la central te´rmica y el carbo´n del calcinador[3]. Este
porcentaje se traduce en una relacio´n carbo´n calcinador/ carbo´n caldera de 2/3-
1/1.
2. Para ese aporte de carbo´n, la circulacio´n de so´lidos entre reactores se limita a un
valor ma´ximo de 20 kg/m2s.
Cuando se llevo´ a cabo la simulacio´n en HYSYS se observo´ que el rango de cada una
de las dos variables de operacio´n que permit´ıa cumplir las dos consideraciones anteriores
fue 0,08-2 para el ratio F0/FCO2 y 2-8 para el ratio FCaO/FCO2 . Los para´metros que se
estudiaron en cada caso fueron:
La conversio´n media ma´xima que alcanzar´ıan las part´ıculas de CaO en el sistema
de captura de CO2 si se les dejase el suficiente tiempo de residencia en contacto
con los gases de combustio´n (xave). Esta conversio´n puede tomar cualquier valor que
vaya desde cero hasta la conversio´n de equilibrio, para las condiciones de operacio´n
fijadas en el carbonatador. Para calcular Xave se empleo´ la expresio´n:
Xave =
N=∞∑
N=1
rNXN − FCO2
F0rC/S
(2.1)
Siendo rC/S la relacio´n molar carbono/azufre en el carbo´n empleado, y rN y XN los
para´metros siguientes.
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La conversio´n ma´xima que puede alcanzar una part´ıcula de CaO (XN) disminuye
con el nu´mero de ciclos y se calcula como [4]:
XN =
1
1
(1−Xr) + kN
+ Xr (2.2)
siendo Xr y k dos constantes que toman los valores de 0,075 y 0,52, respectivamente,
y N el nu´mero de ciclos experimentados por la part´ıcula de CaO. Xr sera´ la ma´xima
conversio´n de carbonatacio´n que alcanzar´ıa una part´ıcula de CaO en un sistema
continuo de carbonatacio´n-calcinacio´n sin purga ni aporte de CaCO3 nuevo, y sin
SO2 en los gases de combustio´n.
El aporte de CaCO3 nuevo al calcinador y la purga de so´lidos hacen que haya
una distribucio´n de part´ıculas de CaO en el sistema con diferente nu´mero de ciclos
experimentados. As´ı pues, la expresio´n que permite calcular la fraccio´n de CaO que
entra al carbonatador y que ha sido recirculada N veces en el sistema de la figura
2.6, es [7]:
rN =
F0/FCaO
(1 + (F0/FCaO))N
(2.3)
Para calcular Xave se empleo´ la expresio´n 2.1 puesto que tiene en cuenta la pe´rdi-
da de actividad del CaO con el nu´mero de ciclos de carbonatacio´n-calcinacio´n, la
distribucio´n de part´ıculas con distinto nu´mero de ciclos y la desactivacio´n del CaO
por el SO2 de los gases de combustio´n.
La eficacia de carbonatacio´n (Ecarb). Es un para´metro que se aplica a la unidad de
carbonatacio´n y se define como:
Ecarb =
CO2 que reacciona con CaO en el carbonatador
CO2 que entra al carbonatador con el gas de combustio´n
(2.4)
Se calculo´ mediante la siguiente expresio´n [5]:
Ecarb = min
(
Xave(FCaO + F0)
FCO2
, Eequilibrio
)
(2.5)
La Eequilibrio se calculo´ en funcio´n de las fracciones molares de CO2 en el gas (f0)
y en el equilibrio (fe, ecuacio´n 4.16 del cap´ıtulo 4) como Eequilibrio=(f0-fe)/f0. Esta
eficacia tomo´ un valor de 0,925574 para las condiciones de operacio´n que se fijaron
en el carbonatador.
Es decir, la eficacia de carbonatacio´n depende de la relacio´n existente entre el flu-
jo molar de CO2 que entra al carbonatador (FCO2) y la ma´xima cantidad de CaO
que entra al carbonatador que puede reaccionar ((FCaO+F0)·Xave) (ver figura 2.6).
La eficacia de carbonatacio´n que se alcanzo´ en el carbonatador fue la de equilibrio
cuando se cumpl´ıa que (FCaO+F0)·Xave > FCO2 ya que entonces, la cantidad de
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CaO que pod´ıa reaccionar superaba a la cantidad de CO2 presente. En caso con-
trario, la capacidad de carbonatacio´n del CaO que entraba al carbonatador no fue
suficiente como para capturar todo el CO2 de los gases de combustio´n y la eficacia
de carbonatacio´n tomo´ un valor de Xave·(FCaO+F0)/FCO2 , ya que estaba limitada
por el valor del ratio FCaO/FCO2 establecido.
El rendimiento de captura, es un concepto que se aplica a todo el sistema de captura
y no so´lo a la unidad de carbonatacio´n como Ecarb, se calculo´ como:
ηcaptura =
FCO2,calcinador
FCO2,calcinador + FCO2,carbonatador
(2.6)
Siendo FCO2,calcinador y FCO2,carbonatador el flujo molar de CO2 que abandona el cal-
cinador y el carbonatador, respectivamente, con el gas. Este para´metro tiene en
cuenta que este sistema captura ma´s CO2 del que se elimina en el carbonatador
puesto que hay una generacio´n adicional de este compuesto en el calcinador por la
combustio´n del carbo´n y por la calcinacio´n de la corriente de CaCO3 nuevo.
De los resultados que se obtuvieron en la simulacio´n en HYSYS del disen˜o para el
sistema de captura de CO2 mediante ciclos de carbonatacio´n/calcinacio´n, recogidos en el
anexo E, se realizaron las siguientes observaciones:
1. La conversio´n media ma´xima del CaO del sistema aumento´ considerablemente al
aumentar el aporte de CaCO3 fresco al calcinador, para un valor fijo de FCaO (ver
figura 2.7). El motivo es que al aumentar dicho aporte y aumentar con ello la purga
de so´lidos del sistema, el CaO se esta´ regenerando con ma´s frecuencia y el CaO
presente entre los reactores tendra´ una mayor conversio´n.
Por contra, si se mantiene un valor fijo de F0, la conversio´n media ma´xima del
CaO del sistema aumento´ al disminuir la recirculacio´n de CaO entre los reactores.
Cuando se disminuye la circulacio´n de so´lido entre los reactores, aumenta el nu´mero
de part´ıculas que ha experimentando un nu´mero bajo de ciclos (aumenta rN con N
pequen˜o) y, como esas part´ıculas tienen una conversio´n mayor, aumenta Xave.
Combinando adecuadamente el flujo molar de CaCO3 que se aporta al calcinador
y el flujo molar de CaO que circula entre los reactores, se puede conseguir que la
conversio´n media ma´xima del CaO pase de un valor en torno al 10 % (para F0 bajos
y FCaO altos) hasta un valor cercano al 30 % (para F0 altos y FCaO bajos). De esta
manera, se consiguen reducciones importantes de CO2 en los gases de combustio´n
que entran al carbonatador.
2. Con respecto a la eficacia de carbonatacio´n, cabr´ıa esperar un comportamiento
similar a Xave al variar F0 y FCaO puesto que cuantifica el CO2 que reacciona en el
carbonatador. Sin embargo, cuando se aumento´ FCaO manteniendo un valor fijo de
F0, a diferencia de lo que ocurrio´ con Xave, la eficacia de carbonatacio´n aumento´ (ver
gra´fica (a) de la figura 2.8). El motivo es que, al aumentar la cantidad de CaO que
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Figura 2.7: Resultados de la conversio´n media ma´xima (Xave) obtenida en la simulacio´n de la te´cnica de
captura en HYSYS.
Figura 2.8: Resultados obtenidos en la simulacio´n de la te´cnica de captura en HYSYS de: (a) Eficacia
de carbonatacio´n; (b) Rendimiento de captura.
entra al carbonatador, a pesar de que disminuye Xave, aumenta la cantidad de
CaO disponible a reaccionar con CO2 ((FCaO+F0)·Xave) aumentando as´ı la eficacia
conseguida.
La eficacia de carbonatacio´n de equilibrio para las condiciones en las que trabaja el
carbonatador (92,557 %), se alcanzo´ para valores del ratio F0/FCO2 > 0,12, siempre
y cuando la recirculacio´n de CaO entre los reactores fuera suficiente. Cuanto mayor
es el ratio F0/FCO2 , el valor de FCaO/FCO2 para el que se consiguio´ alcanzar el
equilibrio disminuyo´ puesto que, al aumentar la conversio´n ma´xima Xave al aumentar
F0/FCO2 , menor es la cantidad de CaO que se necesita recircular para que se cumpla
(FCaO+F0)·Xave > FCO2 y se alcance el equilibrio.
3. Para la eficacia de captura, el comportamiento que se observo´ al variar las condi-
ciones de operacio´n fue ide´ntico que para la eficacia de carbonatacio´n, pudie´ndose
observar que ambas gra´ficas ten´ıan la misma tendencia (ver figura 2.8). El motivo
es que, siempre que aumente Ecarb y se capture ma´s CO2 en el carbonatador, ma´s
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cantidad de CO2 saldra´ con la corriente de CO2 del calcinador debido a la mayor
cantidad de CaCO3 que llega para calcinar y la mayor cantidad de carbo´n que se
necesita introducir, aumentando as´ı el rendimiento de captura obtenido.
El ma´ximo rendimiento de captura que pudo obtenerse estuvo en torno al 98 % y se
consiguio´ siempre que en el carbonatador se alcanzo´ el equilibrio. Es decir, cuando la
eficacia de carbonatacio´n se estabilizo´ en torno a un valor constante de 92,557 %, el
rendimiento hizo lo mismo para un valor de 98 %. Sin embargo, el rendimiento s´ı que
experimento´ pequen˜os aumentos conforme se aumento´ F0 y FCaO, una vez alcanzado
el equilibrio, debido a la mayor cantidad de CO2 generada en el calcinador por la
calcinacio´n del CaCO3 fresco y la quema del carbo´n. Estos pequen˜os aumentos no
se aprecian en la gra´fica del rendimiento de captura pero se pueden comprobar en
los resultados recogidos en el anexo E.
De todos los resultados que se obtuvieron, se puede concluir que la integracio´n de esta
te´cnica de captura de CO2 en el ciclo de potencia de una central existente, permite reducir
las emisiones de CO2 de la central hasta un 92,557 %, cuando se alcanza el equilibrio en el
carbonatador. De un compromiso adecuado entre el aporte de CaCO3 fresco al calcinador
y el CaO que circula entre los reactores (F0/FCO2 > 0,12 y FCaO/FCO2 moderado-alto),
depende que se alcance dicho equilibrio. Sin embargo, es posible alcanzar reducciones
importantes de CO2 sin necesidad de alcanzar el equilibrio en el carbonatador trabajando
con valores elevados de circulacio´n de CaO entre los reactores.
A la hora de escoger las condiciones de operacio´n del sistema de captura, tambie´n
hay que tener en cuenta la penalizacio´n energe´tica del sistema de captura en la eficiencia
te´rmica del ciclo de potencia de la central existente. De estas condiciones de operacio´n
y de la integracio´n energe´tica planteada, dependera´ que la penalizacio´n energe´tica sea
mayor o menor, tal y como se vera´ en el cap´ıtulo 3.
2.3. Compresor de CO2.
Dentro del sistema de captura propuesto, tambie´n se incluyo´ el compresor de la co-
rriente de CO2 obtenida del sistema de captura. A pesar de emplear condiciones de oxi-
combustio´n en el calcinador para conseguir la mayor pureza posible del CO2, la corriente
que se obtuvo como producto del sistema de captura a la salida del calcinador no fue
una corriente con una pureza del 100 %. En general para las condiciones de operacio´n
estudiadas, la fraccio´n molar de CO2 en el gas a la salida del calcinador se encontraba
entre 75-85 %. El resto fue vapor de agua con apenas un 5 % de O2 y menos de un 1 %
de N2. Por ese motivo se implemento´ en HYSYS una unidad de purificacio´n de CO2 que
consistio´ en un condensador de agua y en una unidad de destilacio´n flash para separar el
O2 y el N2 del CO2. El disen˜o de estas unidades no fue muy exhaustivo puesto que no era
objetivo de este proyecto y su consumo energe´tico no se incluyo´ en el consumo energe´tico
del compresor.
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Figura 2.9: Diagrama de flujos de compresor de CO2 en HYSYS. La corriente ’to CO2 compressor’ es
la corriente procedente del recalentador secundario del ciclo de Rankine del carbonatador.
El disen˜o del compresor de CO2 se realizo´ en base al documento te´cnico Techno Eco-
nomic Models for Carbon Dioxide Compression, Transport and Storage[8], tal y como se
recoge en el anexo D. La compresio´n del CO2 resultante de la unidad de purificacio´n ante-
rior, se realizo´ mediante dos rutas de compresio´n ide´nticas compuestas por un compresor
de 5 etapas y una bomba, tal y como puede verse en la figura 2.9. Entre las etapas anterio-
res se incluyeron intercambiadores de calor para refrigerar el CO2. El consumo energe´tico
del compresor fue de 100 kWeh/tCO2 comprimida.
Los para´metros intermedios de estas etapas de compresio´n se recogen en la tabla 2.3.
Etapa Pentrada(kPa) Tentrada(
oC) Psalida(kPa) Tsalida(
oC)
1 101 40 240 122,3
2 240 45 560 126,9
3 560 45 1320 128,4
4 1320 45 3120 129,7
5 3120 45 7380 131,2
bomba 7380 25 15000 40,7
Tabla 2.3: Valores de presio´n y temperatura intermedios obtenidos en HYSYS para cada una de las 5
etapas del compresor de CO2 y de la bomba.
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En este cap´ıtulo se plantea una posible integracio´n energe´tica de los flujos de energ´ıa
excedentes del sistema de captura de CO2 mediante ciclos de carbonatacio´n-calcinacio´n, y
se realiza la simulacio´n de dicha integracio´n energe´tica analizando la penalizacio´n energe´ti-
ca que se produce.
La integracio´n energe´tica que se disen˜o´ empleaba la energ´ıa excedente del carbonatador
en un ciclo de vapor subcr´ıtico acoplado a dicha unidad. Sin embargo, e´sta no es la u´nica
opcio´n energe´tica posible para integrar este sistema de captura en una central te´rmica
existente. Otros autores han propuesto otras opciones como, por ejemplo, introducir un
lecho fluidizado entre el calcinador y el carbonatador que reduzca la temperatura de los
so´lidos desde 900oC hasta 650oC [9].
Encontrar la integracio´n energe´tica que reduzca al ma´ximo la penalizacio´n energe´tica
en la eficiencia de la central te´rmica, es un reto termodina´mico importante a la hora de
emplear esta te´cnica de captura de CO2.
3.1. Descripcio´n.
A la hora de plantear la integracio´n energe´tica del sistema de captura en la central
existente, se analizaron los flujos energe´ticos excedentes que pod´ıan ser aprovechables:
1. Potencia te´rmica excedente en el carbonatador, debido a la exotermicidad de la
reaccio´n de carbonatacio´n del CaO con el CO2, que tiene lugar en su interior, y al
hecho de que en esa unidad se trabaje a menor temperatura que en el calcinador.
2. Energ´ıa de los gases limpios que salen del carbonatador a 650oC y que saldra´n a la
atmo´sfera por la chimenea de la central. Estos gases pueden ser enfriados hasta una
temperatura de 110oC antes de ser emitidos a la atmo´sfera, ya que, por debajo de
esa temperatura, habra´ problemas de condensacio´n del vapor de agua presente.
3. Energ´ıa de la corriente de CO2 que sale del calcinador a 900
oC, y que podra´ ser
enfriada hasta 40oC antes de ser introducida en el compresor de CO2.
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La integracio´n energe´tica que se disen˜o´ fue implementada en HYSYS junto con el dia-
grama de flujos del sistema de captura desarrollado en el apartado 2.2 y empleo´ los flujos
energe´ticos excedentes anteriores. La integracio´n energe´tica que se propuso planteaba la
red de intercambio que se explica a continuacio´n (puede seguirse en la figura 3.1).
Figura 3.1: Diagrama de flujos en HYSYS de la integracio´n energe´tica que se propuso para el sistema de
captura mediante ciclos de carbonatacio´n-calcinacio´n.
El flujo de gas limpio que abandona el carbonatador a 650oC (corriente gas without
CO2 en la figura 3.1), se empleo´ para precalentar las corrientes de O2, CaCO3 nuevo y
carbo´n que entran al calcinador. En primer lugar, el gas precalento´ al O2 procedente de la
unidad de aire (corriente O2 preheated), desde una temperatura de 80oC hasta 600oC. La
temperatura de entrada del O2 al calcinador se fijo´ en 600
oC, algo menor que la del aire que
entra a la caldera de la central, con el fin de tener cierta diferencia de temperatura entre el
foco caliente (gas limpio a 650oC) y el foco fr´ıo (O2 a 600
oC). Este margen de temperatura
permitira´ que el intercambiador de calor en el que se produce e´ste primer precalentamiento
funcione bien y no necesite de grandes superficies de intercambio de calor. A continuacio´n
el gas limpio precalento´ a la caliza (corriente CaCO3 make up) desde 25
oC hasta 300oC
y despue´s al carbo´n (corriente coal calciner) entre las mismas temperaturas. El carbo´n
no se puede calentar ma´s de esa temperatura ya que si no, pirolizar´ıa. En el modelo de
simulacio´n se planteo´ el uso de intercambiadores carcasa-tubos para llevar a cabo tales
precalentamientos, no tanto con la intencio´n de emplearlos en la planta real, sino ma´s
bien por realizar los balances de energ´ıa y ver el calor necesario para precalentar cada
corriente. En la planta real, no se podr´ıa llevar a cabo el calentamiento de los so´lidos
mediante una unidad as´ı, y se emplear´ıan sistemas de calentamiento por contacto directo
so´lido-gas. La temperatura que alcanza la corriente de gas limpio tras haber precalentado
las tres corrientes anteriores (corriente gas to preheaters en la figura 3.1) depende de las
condiciones de operacio´n que se fijen para el sistema de captura (F0/FCO2 y FCaO/FCO2).
El flujo de energ´ıa liberado en el carbonatador se empleo´ para obtener el vapor de un
ciclo de Rankine subcr´ıtico, que genera potencia ele´ctrica adicional. Es decir, el carbona-
tador actu´a como evaporador y sobrecalentador en el ciclo de Rankine. De manera que,
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la energ´ıa liberada por la reaccio´n exote´rmica de carbonatacio´n del CaO con el CO2 y
por trabajar a una temperatura inferior que la de los so´lidos procedentes de la unidad de
calcinacio´n, se transmite al agua que entra, que se vaporiza y calienta hasta unos 540oC
(subcr´ıtico). La simulacio´n en HYSYS del evaporador del ciclo de Rankine se hizo in-
troduciendo el flujo de energ´ıa resultante del carbonatador (corriente Q carbonator en la
figura 3.1), en una unidad de calentamiento (heater) a la que entra agua a presio´n y de
la que sale vapor.
La corriente de CO2 que sale del calcinador a 900
oC, que no se recircula al calcinador
(corriente to CO2 recovery en la figura 3.1), se envio´ a dos recalentadores situados entre las
turbinas del ciclo de Rankine con el fin de aumentar la potencia desarrollada por el ciclo
de vapor. En el recalentador primario (Recalentador 1 en la figura), el vapor resultante
de la turbina de alta se calienta hasta 540oC con la corriente de CO2 del calcinador a
900oC. En el recalentador secundario (Recalentador 2 en la figura), se recalienta el vapor
que sale de la turbina de media presio´n con la corriente de CO2 que abandona el anterior
recalentador. Aunque estos dos recalentadores se propusieron como forma de aumentar la
potencia desarrollada por el ciclo de Rankine, en ocasiones, en funcio´n de los para´metros
de operacio´n de la planta de captura de CO2, fue necesario prescindir de ellos.
La corriente de gas limpio que abandona los precalentadores de las corrientes de entra-
da al calcinador (gas to preheaters), como aun tiene energ´ıa, se empleo´ para precalentar
el agua que va a ser evaporada en el carbonatador. Se introdujeron dos precalentadores
entre las bombas del ciclo de vapor. En el precalentador secundario, situado tras la bomba
de agua de alimentacio´n a caldera, el gas limpio precalienta el agua a presio´n hasta la
temperatura de 270oC con la que entra al evaporador-sobrecalentador del carbonatador.
Tras e´ste, el gas limpio se env´ıa al precalentador primario en el que calienta el agua proce-
dente de la bomba de condensado. Tras haber aprovechado toda su energ´ıa, el gas limpio
ya se puede emitir a la atmo´sfera (corriente a la chimenea en la figura 3.1).
La turbina de baja de este ciclo de vapor, se disen˜o´ con cuatro cuerpos y extracciones
de vapor intermedias. Aunque a priori estas extracciones permanecieron cerradas, se con-
sidero´ bueno introducirlas en el ciclo de potencia porque, al tener limitada la temperatura
de evacuacio´n de los gases de chimenea a 110oC, en el precalentador primario a veces se
necesito´ aporte de energ´ıa adicional para precalentar el agua.
La simulacio´n del ciclo de Rankine se realizo´ fijando los valores de presio´n y tempe-
ratura que se recogen en la siguiente tabla (3.1), y que son similares a los del balance
te´rmico de la central de Teruel (figura C.2 del anexo C). De esos valores, la temperatura a
la salida de la turbina de baja presio´n fue la que correspondio´ a fijar un t´ıtulo de vapor de
0,935 y una presio´n de 0,069 kg/cm2, y la presio´n a la entrada de la bomba de extraccio´n
de condensado fue la correspondiente a fijar un t´ıtulo de vapor de 0 y una temperatura
de 38,8oC a la salida del condensador.
En la integracio´n energe´tica que se disen˜o´, los tres flujos de energ´ıa excedentes del
sistema de captura de CO2 con CaO se integraron en la planta con el fin de que dicho
sistema funcionase auto´nomamente sin tener que aportar energ´ıa exterior. La energ´ıa
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Unidad Tentrada(
oC) Tsalida(
oC) Pentrada(kg/cm
2) Psalida(kg/cm
2)
TAP 540 353 168 43
TMP 540 320 40 7,84
TBP-1 400 270 7,29 2,79
TBP-2 270 130 2,79 0,78
TBP-3 130 70 0,78 0,31
TBP-4 70 38,6 0,31 0,069
BEC 38,8 38,9 0,069 13,54
BAAC 168 171 7,84 192,75
EV-SB 250 540 188 168
Tabla 3.1: Valores de presio´n y temperatura fijados en la simulacio´n en HYSYS del ciclo de Rankine
acoplado al carbonatador. Nomenclatura: TAP=Turbina de alta presio´n. TMP=Turbina de media pre-
sio´n. TBP-1,2,3 y 4= Cuerpos 1, 2, 3 y 4 de la turbina de baja presio´n. BEC= Bomba de Extraccio´n de
Condensado. BAAC=Bomba de Agua de Alimentacio´n a Caldera. EV-SB=Evaporador-Sobrecalentador
(Carbonatador).
te´rmica de las corrientes de gas limpio y CO2 se destino´ a precalentar las corrientes de
entrada al sistema y a mejorar la eficacia del ciclo de Rankine, recalentando el vapor de las
turbinas. Por otro lado, la energ´ıa liberada en el interior del carbonatador, se empleo´ en
la obtencio´n del vapor del ciclo de Rankine. El destino de la potencia ele´ctrica que se
genero´ en el ciclo de Rankine fue cubrir el consumo energe´tico de las unidades auxiliares
asociadas al sistema de captura de CO2 que son:
La unidad de separacio´n de aire (ASU) necesaria para conseguir la corriente de
O2 puro que se introduce al calcinador de oxi-combustio´n. La oxi-combustio´n es la
caracter´ıstica clave de este proceso de captura pues permite obtener una corrien-
te concentrada de CO2, que facilitara´ su separacio´n posterior para ser almacenada.
Aunque existen distintas te´cnicas de produccio´n de O2, la u´nica que resulta econo´mi-
ca a la escala necesaria es la destilacio´n crioge´nica del aire. La produccio´n actual de
O2 de estas plantas esta´ en torno a 3500 tO2/d´ıa, situa´ndose su consumo en torno
a los 200 kWeh/tO2 producida [2].
El compresor de CO2. El consumo de esta unidad auxiliar se situ´a en torno a 100
kWeh/tCO2 comprimida, tal y como se ve en el disen˜o realizado en el apartado 2.3.
En el diagrama de flujos implementado en HYSYS no se integro´ el ciclo de Rankine
con el compresor de CO2 y la unidad de separacio´n de aire, simplemente se tuvo en
cuenta que la potencia producida en el ciclo ten´ıa que ser suficiente como para cubrir los
consumos energe´ticos de cada unidad auxiliar. En las condiciones de operacio´n en las que
la potencia generada en el ciclo de Rankine supere los consumos energe´ticos auxiliares, se
estara´ generando potencia ele´ctrica adicional.
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Aunque los valores de presio´n y temperatura intermedios del ciclo de Rankine del
carbonatador eran fijos, los resultados obtenidos en la integracio´n energe´tica resultaron
muy variados ya que, segu´n las condiciones de trabajo fijadas en el sistema de captura
(F0/FCO2 y FCaO/FCO2), la energ´ıa necesaria en el calcinador y la producida en el car-
bonatador fueron muy distintas. Al cambiar las condiciones de operacio´n de la planta de
carbonatacio´n-calcinacio´n se modifica:
1. La cantidad de energ´ıa que hay que introducir en el calcinador con el carbo´n, para
alcanzar la temperatura de calcinacio´n de 900oC. Un aumento del aporte fresco de
CaCO3 o un aumento de la recirculacio´n de so´lidos entre los reactores, suponen un
mayor consumo de carbo´n en el calcinador.
2. La cantidad de O2 a producir en la unidad de separacio´n de aire. Conforme aumen-
ta el carbo´n introducido en el calcinador, la cantidad de O2 que se necesita para
quemarlo aumenta y as´ı, el consumo energe´tico en la unidad de separacio´n de aire.
3. El flujo de la corriente de CO2 generada en el calcinador. Cuanto mayor es la canti-
dad de carbo´n introducida en el calcinador, mayor es el O2 necesario para quemarlo
y ma´s cantidad de CO2 se genera, aumentando as´ı el flujo de la corriente de gas.
Aunque en proporcio´n siempre se recircula la misma cantidad de CO2 hacia el cal-
cinador, si aumenta el flujo de gases que salen del calcinador, aumenta el consumo
energe´tico en el compresor de CO2 al aumentar el flujo molar de la corriente de CO2
generada. Adema´s, este aumento permite que haya ma´s energ´ıa disponible en los
recalentadores del ciclo de Rankine.
4. La energ´ıa disponible en el carbonatador. Si aumenta la cantidad de so´lidos entre
el carbonatador y el calcinador, tanto por el aumento de F0 como por el de FCaO,
aumenta la energ´ıa disponible en el carbonatador. Esto se traduce en ma´s vapor y
ma´s potencia en el ciclo de Rankine.
Al ir modifica´ndose todos estos para´metros, la temperatura que alcanzaban las corrien-
tes de gas limpio y CO2 que sal´ıan del carbonatador y del calcinador, respectivamente,
al ir pasando por los diversos intercambiadores de calor, fueron muy diferentes. Los valo-
res tomados por esas temperaturas dieron lugar a dos tipos de problemas que forzaron a
plantear las extracciones de la turbina de baja. De esa manera, se planearon dos esquemas
diferentes del Rankine segu´n el problema que ocurr´ıa.
Inicialmente se planteo´ el Rankine tal y como se ve en la figura 3.2, con las extracciones
de la turbina de baja cerradas, es decir, con flujo nulo en las corrientes extraccio´n C1,
extraccio´n C2 y extraccio´n C3. As´ı, todo el vapor obtenido en el carbonatador pasaba por
los cuerpos de las turbinas y se obten´ıa la ma´xima potencia posible en el ciclo.
Sin embargo, hab´ıa casos en los que el gas limpio que entraba al precalentador primario
del ciclo, no ten´ıa la energ´ıa suficiente para calentar el agua procedente de la bomba de
condensado entre los valores de la tabla 3.1 o bien se enfriaba hasta una temperatura
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Figura 3.2: Diagrama de flujos en HYSYS del ciclo de Rankine que inicialmente se acoplo´ al carbonatador
del sistema de captura de CO2. La eficiencia te´rmica de este ciclo fue del 40,42 % cuando se tuvieron las
extracciones de la turbina de baja cerradas y no se modificaron los para´metros recogidos en la tabla 3.1.
inferior a los 110oC, establecidos como temperatura mı´nima. En cualquier caso, para
solucionar el problema, se planteo´ realizar una extraccio´n de vapor entre los cuerpos 1
y 2 de la turbina de baja (extraccio´n C1 de la figura 3.2). Al precalentador primario
se acoplo´ otro intercambiador de calor con el fin de aprovechar al ma´ximo la energ´ıa
residual del gas limpio y extraer la mı´nima cantidad posible de vapor de la turbina de
baja. El esquema del Rankine en ese caso quedaba tal y como se ve en la figura 3.3. En
Figura 3.3: Esquema de la simulacio´n en HYSYS del ciclo de Rankine que se acoplo´ al carbonatador del
sistema de captura de CO2, con extraccio´n en la turbina de baja. La zona marcada sen˜ala las diferencias
de este esquema con el de la figura 3.2 que inicialmente se planteo´.
ese esquema, el gas limpio se enfrio´ hasta 110oC en el precalentador primario antes de ser
expulsado por la chimenea, calentando la corriente de l´ıquido que sale de la bomba de
condensado por debajo de la temperatura de 168oC fijada a la entrada de la bomba de
alimentacio´n a caldera. El calentamiento del l´ıquido hasta esa temperatura se realizo´ en
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un segundo intercambiador de calor (E-128 en la figura 3.3), empleando el calor liberado
en la condensacio´n del vapor extra´ıdo a la salida del primer cuerpo de la turbina de
baja presio´n. Posteriormente el l´ıquido condensado (extraccio´n c1-l´ıquido en la figura 3.3)
se enfrio´ con agua hasta una temperatura de 37oC antes de unirse con el l´ıquido que
abandona el condensador y entrar a la bomba de condensado.
En otras ocasiones, los problemas ten´ıan lugar en el recalentador secundario del ciclo
de Rankine debido a que la corriente de CO2 que entraba en el recalentador secundario
procedente del primario, no ten´ıa la energ´ıa suficiente para calentar el vapor desde 320oC,
a la salida de la turbina de media, hasta 400oC, antes de entrar a la turbina de baja
presio´n. En esos casos, lo que se hizo fue aumentar la temperatura de salida de la turbina
de media aunque, ana´logamente, se pod´ıa haber disminuido la temperatura de entrada
de la turbina de baja. Se llego´ a dar algu´n caso (por ejemplo, con unas condiciones
de operacio´n de F0/FCO2=0,05 y FCaO/FCO2=7) en el que fue necesario prescindir del
recalentador secundario e introducir directamente el vapor que sale de la turbina de media
presio´n a 320oC en la turbina de baja e incluso algu´n caso en el que, una vez eliminado e´ste
recalentador, hubo que aumentar la temperatura de salida de la turbina de alta presio´n
(por ejemplo, con unas condiciones de operacio´n de F0/FCO2=0,05 y FCaO/FCO2=8).
Con estas medidas se consiguieron paliar los problemas que planteaba la integracio´n
del ciclo de Rankine en el carbonatador de esta te´cnica de captura de CO2.
3.2. Resultados.
Con el fin de valorar la eficacia de la integracio´n energe´tica propuesta para esta te´cnica
de captura de CO2 con CaO, se analizo´ la penalizacio´n energe´tica que sufre la planta de
potencia de la central te´rmica existente al integrar esta tecnolog´ıa de captura. Para ello,
en cada una de las condiciones de operacio´n de la planta de captura de CO2 analizadas en
el apartado 2.2, se realizo´ la integracio´n energe´tica anterior y se estudio´ el funcionamiento
del Rankine y, en caso de alguno de los problemas anteriores, se llevo´ a cabo la solucio´n
correspondiente: realizar la extraccio´n de la turbina de baja, modificar el recalentador
secundario o ambas soluciones a la vez.
Como ya se comento´ en el apartado anterior, salvo las temperaturas a las que se
precalientan las corrientes de O2, CaCO3 nuevo y carbo´n que entran al calcinador, y
las presiones y temperaturas intermedias del ciclo de Rankine asociado a la unidad de
carbonatacio´n, el resto de para´metros se modifican cuando se pasa de unas condiciones
de F0/FCO2 y FCaO/FCO2 a otras.
En el apartado 2.2 se vio como la eleccio´n de estas condiciones de operacio´n influ´ıa en el
rendimiento de captura y en la eficacia de carbonatacio´n obtenidas. Sin embargo, adema´s
de cumplir el objetivo medioambiental de reducir las emisiones de CO2 de la central
te´rmica existente, la te´cnica de captura de CO2 debe cumplir el criterio termodina´mico
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de penalizar mı´nimamente al ciclo de potencia original, ya que de la magnitud de dicha
penalizacio´n se valorara´ la validez de integrar esta te´cnica de captura en centrales te´rmicas
existentes.
La penalizacio´n energe´tica que sufre la planta termoele´ctrica original, se midio´ como la
disminucio´n que sufr´ıa el rendimiento te´rmico del ciclo al introducir el sistema de captura
de CO2.
Antes de introducir la unidad de captura, el rendimiento te´rmico de la central tomada
como referencia era del 36 %, basado en el poder calor´ıfico inferior del carbo´n empleado
y calculado mediante la expresio´n (ecuacio´n C.1 del anexo C):
ηt =
Wturbinas −Wbombas
Ecaldera
=
Wturbinas −Wbombas
m˙carbo´n · PC (3.1)
Este rendimiento se calculo´ como el cociente entre el trabajo neto suministrado por el
vapor y la energ´ıa que recibe el ciclo a trave´s del carbo´n introducido en la caldera.
Por analog´ıa con esa definicio´n, al introducir la captura de CO2 mediante carbona-
tacio´n-calcinacio´n, el rendimiento global de toda la planta (central te´rmica + sistema
de captura) tambie´n se calculo´ como el cociente entre la potencia neta producida y la
energ´ıa total que es necesario introducir para generar esa potencia neta. Para la integra-
cio´n energe´tica propuesta, la potencia neta producida en la planta fue la potencia neta
generada en el ciclo de vapor de la central te´rmica y la potencia neta del sistema de
captura (ambas calculadas teniendo en cuenta los consumos de las bombas presentes en
cada ciclo te´rmico):
Wtotal = Wcentral te´rmica + Wstm captura (3.2)
El disen˜o del sistema de captura genera energ´ıa a trave´s del ciclo de Rankine integrado
al carbonatador y consume energ´ıa en la unidad de separacio´n de aire (ASU) y en el com-
presor de CO2. Respectivamente, estos consumos fueron 200 kWeh/tO2 producida y 100
kWeh/tCO2 capturada. Por ello, la potencia neta global de toda la planta se calculo´ como:
Wtotal = Wcentral te´rmica + (WRankine carbonatador − WASU − Wcompresor CO2) (3.3)
En las ocasiones en las que el ciclo de Rankine del carbonatador genere ma´s energ´ıa que
la consumida en la unidad de separacio´n de aire y en el compresor de CO2, se producira´ una
potencia ele´ctrica adicional a sumar a la generada en la central te´rmica existente. En
esos casos, no so´lo no se estara´ consumiendo energ´ıa sino que se estara´ generando energ´ıa
emitiendo menos CO2. La penalizacio´n asociada a esta situacio´n dependera´ de la cantidad
de carbo´n introducida en el calcinador.
Para generar esa potencia neta en la planta, hay dos aportes de energ´ıa que son, el
carbo´n introducido a la central te´rmica existente (m˙carbo´n central=138396 kg/h) y el carbo´n
introducido al calcinador (m˙carbo´n calcinador), que cambia en funcio´n de las condiciones de
operacio´n fijadas en el sistema de captura. Como en ambos casos el carbo´n introducido
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Figura 3.4: Resultados del rendimiento global de la planta obtenido en la simulacio´n en HYSYS para la
integracio´n energe´tica propuesta.
es el mismo, la energ´ıa introducida a la planta puede escribirse como:
Etotal = (m˙carbo´n central + m˙carbo´n calcinador) · PCI (3.4)
Siendo PCI el poder calor´ıfico del carbo´n (6009 kcal/kg carbo´n, calculado en el anexo A)
y m˙carbo´n el flujo ma´sico de carbo´n.
Teniendo en cuenta las ecuaciones 3.3 y 3.4, la expresio´n del rendimiento neto global
de la planta queda:
ηglobal =
Wcentral te´rmica + (WRankine carbonatador − WASU − Wcompresor CO2)
(m˙carbo´n central + m˙carbo´n calcinador) · PCI (3.5)
Con el fin de calcular ese rendimiento, fueron necesarios los datos de flujo ma´sico de
O2 introducido al calcinador, flujo ma´sico de CO2 que entra al compresor, flujo ma´sico
de carbo´n introducido al calcinador y potencia neta generada en el ciclo de Rankine
del carbonatador, que se calculo´ como la diferencia entre la potencia desarrollada por
las turbinas y la potencia consumida en las dos bombas. Todos estos datos se recogen
en el anexo F para cada una de las condiciones de operacio´n estudiadas en el apartado
2.2. Representando el rendimiento global de la planta para las distintas condiciones de
operacio´n del sistema de captura de CO2 se obtuvo la gra´fica 3.4.
Estudiando la tendencia del rendimiento global de la planta al variar las condiciones
de operacio´n del sistema de captura de CO2, fue posible sacar conclusiones importantes:
Los menores rendimientos se obtuvieron trabajando con valores de FCaO/FCO2 bajos
en el sistema de captura. En esos casos la potencia neta producida en el ciclo de Ran-
kine asociado al carbonatador fue pequen˜a y apenas cubrio´ el consumo energe´tico
de la unidad de separacio´n de aire y del compresor de CO2. Por tanto, las mayores
penalizaciones energe´ticas se producira´n trabajando con baja recirculacio´n de so´lidos
entre el calcinador y el carbonatador.
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Al aumentar el ratio FCaO/FCO2 , para un valor determinado de F0/FCO2 , el rendi-
miento de la planta aumento´ puesto que se estaba produciendo una potencia ele´ctrica
adicional en el sistema de captura. Sin embargo, ese aumento del rendimiento global
fue muy diferente segu´n cual era el ratio F0/FCO2 :
• Para valores de F0/FCO2 superiores a 0,12, el aumento del rendimiento global
de la planta fue acusado para valores bajos de FCaO/FCO2 y ma´s lento para
valores de FCaO/FCO2 a partir de 6. La explicacio´n se encuentra en los resulta-
dos obtenidos para la eficacia de carbonatacio´n en el apartado 2.2 en los que
se observo´ que, con esos valores de F0/FCO2 superiores a 0,12, se alcanzaba
la eficacia de carbonatacio´n de equilibrio para recirculaciones de so´lidos altas
(FCaO/FCO2 a partir de 6). Al alcanzarse el equilibrio, el CO2 capturado en
el carbonatador no aumenta con FCaO/FCO2 , y la cantidad de vapor forma-
do en el ciclo de Rankine crecera´ ma´s lentamente con FCaO/FCO2 , puesto que
la energ´ıa liberada en la reaccio´n de carbonatacio´n ya ha alcanzado su valor
ma´ximo y permanecera´ constante. Sin embargo, la cantidad de carbo´n que hay
que introducir al calcinador sigue aumentando con FCaO/FCO2 , y as´ı, pena-
liza energe´ticamente al sistema global, que ve reducido el crecimiento de su
rendimiento.
• Para valores de F0/FCO2 6 0,12, se observo´ que el rendimiento global del
sistema pasaba por un ma´ximo. El ma´ximo que se produc´ıa era ma´s acusado
cuanto menor era F0/FCO2 , y marcaba el punto a partir del cual penalizaba
ma´s el aumento de carbo´n a introducir en el calcinador que lo que beneficiaba
la potencia adicional producida en el sistema de captura. Aunque en estos casos
no se llegaba a alcanzar la eficacia de carbonatacio´n de equilibrio, y la energ´ıa
liberada en el carbonatador no llego´ a alcanzar nunca su valor ma´ximo, los
casos con mayor F0/FCO2 fueron los que ma´s cerca estuvieron del equilibrio. Por
ello, al producir mayor potencia adicional, el aumento del carbo´n a introducir
no penalizo´ tanto como en los casos con menor F0/FCO2 , ma´s alejados del
equilibrio.
• Para un determinado valor de FCaO/FCO2 , el rendimiento global de la plan-
ta aumento´ al disminuir el ratio F0/FCO2 , salvo para valores muy grandes de
FCaO/FCO2 . Disminuyendo el aporte de CaCO3 al calcinador, se reduce el apor-
te necesario de carbo´n para la calcinacio´n de forma dra´stica, sobre todo para
valores no muy grandes de recirculacio´n de so´lidos entre reactores, ya que se
necesita aportar menos cantidad de energ´ıa para la calcinacio´n. Sin embargo,
si la cantidad de so´lidos que llega al calcinador se hace muy grande, por muy
bajo que sea el aporte de CaCO3 al calcinador, el consumo de carbo´n se dispara
por la necesidad de calentar esos so´lidos y ese consumo penaliza el rendimiento
de forma tal, que e´ste comienza a disminuir.
Por tanto, disminuyendo el aporte de CaCO3 nuevo al calcinador se consigue dis-
minuir la penalizacio´n energe´tica del sistema de captura en la eficiencia te´rmica de
la central a cambio de disminuir el CO2 capturado.
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De estas observaciones se puede concluir que, no conviene trabajar con recirculaciones
de so´lido muy altas entre los reactores, aunque as´ı se consiga crear potencia adicional en
el sistema de captura y capturar ma´s CO2 de los gases de combustio´n, porque el aporte de
carbo´n al calcinador en esos casos es muy grande y penaliza al rendimiento de la planta
en mayor medida que lo que le beneficia esa potencia adicional. Adema´s, con el fin de
reducir la penalizacio´n energe´tica causada por el aporte de carbo´n al calcinador, tambie´n
se deber´ıa trabajar con aportes de CaCO3 nuevo al calcinador no muy elevados teniendo
en cuenta tambie´n la reduccio´n del CO2 capturado que eso provocar´ıa.
Es necesario llegar a un compromiso entre los objetivos medioambientales y termo-
dina´micos con el fin de que la penalizacio´n energe´tica del sistema de captura de CO2 en la
eficiencia te´rmica de la central existente sea baja y se logre reducir las emisiones de CO2
apreciablemente. Buscar rendimientos de captura elevados, iguales o cercanos al equilibrio
(FCaO/FCO2 y F0/FCO2 elevados), llevar´ıa a penalizaciones energe´ticas de hasta un 6 % en
el peor de los casos. Mientras que, buscar penalizaciones energe´ticas mı´nimas (F0/FCO2
bajos y FCaO/FCO2 moderado-alto), en el peor de los casos implicara´ estar trabajando con
rendimientos de captura en torno a 88 % (65 % de eficacia de carbonatacio´n). Aun traba-
jando en cualquiera de estas dos situaciones extremas, e´sta te´cnica de captura cumplir´ıa
los objetivos marcados.
El consumo energe´tico intr´ınseco de esta te´cnica de captura, asociado a las unidades de
compresio´n de CO2 y de separacio´n de aire, se situ´a en torno a 170-190 kWeh/tCO2 tal y
como puede verse en la gra´fica 3.5. La contribucio´n de estas dos unidades a la penalizacio´n
Figura 3.5: Consumo ele´ctrico del sistema de captura de CO2 asociado a la unidad de separacio´n de aire
y el compresor de CO2.
energe´tica global var´ıa en funcio´n de las condiciones de operacio´n de la planta de captura
de CO2 pero siempre sigue la misma tendencia: fijado un valor de F0/FCO2 , la unidad
de separacio´n de aire tiene un mayor consumo energe´tico que el compresor de CO2 para
valores bajos de FCaO/FCO2 y lo contrario para valores altos de FCaO/FCO2 .
Podr´ıa pensarse que el consumo de la unidad de separacio´n de aire debe de ser superior
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Figura 3.6: Contribucio´n al consumo energe´tico de la Unidad de Separacio´n de Aire (ASU) y del compresor
de CO2 para el caso de F0/FCO2=0,1.
al del compresor de CO2 puesto que ambos consumos se situ´an en 200 kWeh/tO2 generada
y 100 kWeh/tCO2 comprimida, respectivamente. Sin embargo, la relacio´n entre la cantidad
de CO2 generada y el O2 consumido no permanece constante cuando se modifican las
condiciones de operacio´n, lo que hace que la unidad de separacio´n de aire nos sea siempre
la que ma´s contribuye al consumo energe´tico. Fijado un valor de F0/FCO2 , cuanto menor
sea la recirculacio´n se so´lidos entre reactores, menos cantidad de CO2 se captura en el
carbonatador y menos carbo´n se consume en el calcinador (con el consiguiente menor
consumo de O2). Esto hace que se obtenga poco CO2 en el calcinador y que el compresor
no consuma mucha energ´ıa. Al aumentar la recirculacio´n de so´lidos, se dispara el CO2
producido por el sistema ya que aumenta el consumo de carbo´n del calcinador, pero
sobre todo aumenta el CO2 capturado en el carbonatador. En este caso, el consumo del
compresor aumenta mucho ma´s que el consumo de la unidad de separacio´n de aire. En la
figura 3.6 se puede ver la diferente contribucio´n de ambas unidades al consumo energe´tico
para un valor de F0/FCO2=0,1.
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4. Modelizacio´n del carbonatador.
Una de las unidades cr´ıticas en el proceso de captura de CO2 mediante ciclos de car-
bonatacio´n-calcinacio´n con CaO es el carbonatador. La cine´tica de reaccio´n del sorbente
con el CO2, las dimensiones del reactor as´ı como la fluidodina´mica del so´lido y el gas en
el interior del mismo, influyen en la cantidad de CO2 retirada de los gases de combustio´n
de la caldera y con ello, en el rendimiento de captura y en la eficacia de carbonatacio´n
del sistema.
La necesidad de un modelo de reactor que considere todas las caracter´ısticas anteriores,
y que pueda ser integrado en el entorno de simulacio´n de una planta de captura de CO2
integrada en el ciclo de potencia de una central termoele´ctrica, llevo´ al planteamiento
de este cap´ıtulo. Este modelo de reactor fue implementado en HYSYS mediante una
herramienta denominada User Unit Operation, que permite crear unidades de operacio´n
que no se encuentran disponibles en el programa, introduciendo un co´digo en Visual
Basic. El desarrollo del co´digo para el reactor de carbonatacio´n es lo que se realiza en
el apartado 4.1 de este cap´ıtulo y fue realizado tomando como base el procedimiento
planteado en el documento Modelling of a fluidized bed carbonator reactor to capture CO2
from a combustion flue gas (Abanades et al., 2008) [10].
Los resultados obtenidos con este modelo podra´n ayudar a entender el funcionamiento
de estos sistemas a escala real. A pesar de que el modelo desarrollado en este proyecto
hace uso de simplificaciones importantes, puede marcar el primer paso hacia modelos de
reactor ma´s complejos.
4.1. Descripcio´n.
La unidad de carbonatacio´n del sistema de captura debe ser disen˜ada de tal forma que
se alcancen elevadas eficiencias de captura del CO2 del gas de combustio´n. Puesto que el
volumen de este gas suele ser muy elevado, garantizar un buen contacto entre el CaO y el
gas sera´ la clave para conseguir elevadas eficiencias de captura. Por ese motivo, se emplean
reactores de lecho fluidizado circulante en el disen˜o de las unidades de carbonatacio´n y
calcinacio´n de este sistema de captura. Las variables fluidodina´micas y de disen˜o del
reactor que se emplearon en la aplicacio´n de este modelo, se tomaron dentro del rango
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de valores caracter´ısticos de este tipo de reactores en plantas reales, con el fin de que el
modelo fuera ma´s realista y aplicable a plantas a escala real.
La eficiencia de carbonatacio´n se define como:
Ecarb =
CO2 que reacciona con CaO en el carbonatador
CO2 que entra al carbonatador con el gas de combustio´n
(4.1)
Dicho para´metro fue el objetivo fundamental del modelo que se considero´ completa-
mente resuelto cuando se cumpl´ıa la igualdad de los balances de materia al CO2, al CaO
y al CaCO3 en el carbonatador (zona marcada en la figura 4.1):
CO2 eliminado del gas de combustio´n
CaCO3 que se forma en el lecho
CaO que reacciona en el lecho
Para poder escribir cada uno de los tres te´rminos del balance se hicieron las siguientes
suposiciones: mezcla perfecta de los so´lidos en el carbonatador y el calcinador, flujo pisto´n
de la fase gas en el carbonatador y calcinacio´n completa de las part´ıculas de CaCO3 en
el calcinador. Empleando la nomenclatura que puede verse en la figura 4.1 para el carbo-
natador y considerando que las part´ıculas calcinadas de CaO que entran al carbonatador
alcanzan una conversio´n X en la reaccio´n de carbonatacio´n con CO2, los anteriores ba-
lances quedaron:
(CO2 eliminado del gas de combustio´n) = FCO2 · Ecarb (4.2)
(CaCO3 que se forma en el lecho) = (FCaO + F0) ·X (4.3)
(CaO que reacciona en el lecho) = NCa · fa · rave (4.4)
El para´metro fa que aparece en el balance al CaO que reacciona en el lecho de part´ıculas
del carbonatador, es la fraccio´n de part´ıculas de CaO en el carbonatador que se encuentran
activas y que reaccionan a una velocidad media de reaccio´n, rave(s
−1). El resto de part´ıculas
de CaO (1-fa), se consideraron inactivas.
Los conceptos de rave y fa del balance 4.4, cuyo ca´lculo se detalla a continuacio´n, se
plantearon a partir del mecanismo de reaccio´n de las part´ıculas de CaO en la reaccio´n de
carbonatacio´n con CO2.
Experimentos termogravime´tricos realizados anteriormente (fuera del alcance de es-
te proyecto) revelan que la reaccio´n de carbonatacio´n planteada anteriormente (CaO +
CO2 → CaCO3), cuando se trabaja en condiciones adecuadas para la carbonatacio´n,
pasa por una primera etapa ra´pida de control cine´tico, seguida de una etapa de menor
velocidad en la que controla la difusio´n del CO2 en la capa de producto formado sobre
la superficie libre del CaO [11]. La transicio´n de una etapa de reaccio´n a otra se produce
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Figura 4.1: Esquema de las corrientes en la unidades de proceso del sistema de captura. FCO2(kmol/s):
flujo molar de CO2 que llega al carbonatador con los gases de combustio´n, FCaO(kmol/s): flujo molar de
CaO que llega al carbonatador y que ha sido regenerado ma´s de una vez, F0(kmol/s): flujo molar de CaO
que entra al carbonatador procedente de la calcinacio´n del CaCO3 fresco, NCa: moles de CaO en el lecho
de part´ıculas del carbonatador, Ecarb:eficacia de carbonatacio´n.
a un determinado nivel de conversio´n que disminuye conforme la part´ıcula de CaO expe-
rimenta un mayor nu´mero de ciclos de carbonatacio´n/calcinacio´n debido a la progresiva
desactivacio´n del sorbente.
Teniendo en cuenta el mecanismo de reaccio´n seguido por el CaO, y con el fin de
integrarlo fa´cilmente en el modelo de reactor desarrollado, se considero´ que las part´ıculas
de CaO reaccionaban a velocidad constante hasta alcanzar una conversio´n ma´xima XN a
un tiempo t*, despue´s del cual la velocidad de reaccio´n se hac´ıa cero. Esto dio lugar al
siguiente modelo de reaccio´n para una part´ıcula de CaO (puede verse representado en la
figura 4.2):
rCaO =
{
rK,N si t 6 t*
0 si t> t*
(4.5)
Este modelo cine´tico establece que, una part´ıcula de CaO que tenga un tiempo de
residencia en el carbonatador superior a t* habra´ alcanzado su conversio´n ma´xima XN y
su velocidad de reaccio´n sera´ nula. La conversio´n ma´xima, alcanzada al final del periodo
de control cine´tico se puede calcular mediante la expresio´n [4]:
XN =
1
1
(1−Xr) + kN
+ Xr (4.6)
siendo Xr y k dos constantes que toman los valores de 0,075 y 0,52, respectivamente,
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Figura 4.2: Representacio´n del modelo cine´tico adoptado para describir la evolucio´n de la reaccio´n de
carbonatacio´n con el tiempo para distinto nu´mero de ciclos. Los datos corresponden a una caliza de taman˜o
medio de part´ıcula 100 µm, Carbonatacio´n a 650oC y 0,1 atm de presio´n parcial de CO2 obtenidos en
experimentos fuera del alcance de este proyecto.[10]
y N el nu´mero de ciclos experimentados por la part´ıcula de CaO. Xr sera´ la ma´xima
conversio´n de carbonatacio´n que alcanzar´ıa una part´ıcula de CaO en un sistema continuo
de carbonatacio´n-calcinacio´n sin purga ni aporte de CaCO3 nuevo, y sin SO2 en los gases
de combustio´n
Sin embargo, si tiene un tiempo de residencia inferior a t*, estara´ en la etapa de control
cine´tico, reaccionando a una velocidad constante (rK,N) que dependera´ del nu´mero de ciclo
en el que se encuentre.
La velocidad a la que reacciona una part´ıcula de CaO cuando se encuentra en la etapa
de control cine´tico y no ha experimentado ningu´n ciclo de carbonatacio´n/calcinacio´n
(N=0) se calculo´ a partir del modelo propuesto por Bathia y Perlmutter [12]:
rK =
dX
dt
=
ksS0C(1−X)
√
1−Ψ ln(1−X)
(1− ε) (4.7)
El significado de cada uno de los para´metros que aparecen en esa ecuacio´n es:
ks (m
4/kmols): Constante cine´tica intr´ınseca de la reaccio´n superficial gas-so´lido del
CaO con el CO2, que depende de la temperatura de la forma:
ks = ksoe
−EaK/RT T en oK (4.8)
siendo kso el factor pre-exponencial (m
4/kmols) y EaK la energ´ıa de activacio´n en
re´gimen cine´tico (kJ/mol). La temperatura del carbonatador se fijo´ en 650oC (apar-
tado 2.2).
S0 (m
2/m3): Superficie inicial de reaccio´n de la part´ıcula de CaO.
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C (kmol/m3): Concentracio´n de CO2.
X: Conversio´n molar alcanzada por el CaO.
ε: Porosidad de la part´ıcula de CaO.
Ψ: Para´metro estructural relacionado con la estructura porosa interna de la part´ıcula
de CaO. Se calcula mediante la expresio´n:
Ψ =
4piL0(1− ε)
S20
(4.9)
siendo L0 (m/m
3) la longitud inicial de poro total en el sistema.
Con el fin de calcular la velocidad de reaccio´n de una part´ıcula de CaO en el ciclo N,
basta con sustituir S0 y L0 por la superficie de reaccio´n y la longitud de poro al comienzo
del ciclo N, SN y LN .
El aporte continuo de CaO nuevo al carbonatador a trave´s de la corriente de CaCO3
introducida al calcinador (F0) y la purga de so´lidos realizada, son el motivo de que en el
carbonatador haya un inventario de part´ıculas de CaO con diferente nu´mero de ciclos y,
por ello, con diferente capacidad de captura de CO2 y diferente reactividad. En trabajos
anteriores (Abanades 2002)[7] se estimo´ que, para el sistema de carbonatacio´n/calcinacio´n
con calcinacio´n completa y ma´xima conversio´n de carbonatacio´n, la fraccio´n de part´ıculas
de CaO que entran al carbonatador tras N ciclos en el sistema era:
rN =
F0/FCaO
(1 + (F0/FCaO))N
(4.10)
Conocida la ma´xima conversio´n alcanzada por una part´ıcula de CaO al final del periodo
de control cine´tico (ecuacio´n 4.6), y teniendo en cuenta la desactivacio´n del CaO con el
SO2 de los gases de combustio´n, se calcula la conversio´n media ma´xima de las part´ıculas
de CaO del sistema como:
Xave =
N=∞∑
N=1
rNXN − FCO2
F0rC/S
(4.11)
rC/S es la relacio´n molar Carbono/Azufre en el carbo´n empleado.
Teniendo en cuenta la distribucio´n de part´ıculas de CaO en el carbonatador con distin-
to nu´mero de ciclos, en el modelo cine´tico anterior (ecuacio´n 4.5) se sustituyo´ la velocidad
de reaccio´n de una part´ıcula de CaO en el ciclo N por la velocidad media ma´xima de
reaccio´n de las part´ıculas de CaO en el sistema (rave), calculada a partir de la ecuacio´n
4.7:
rave =
ksSaveC¯(1−Xave)
√
1−Ψ ln(1−Xave)
(1− ε) (4.12)
33
4. Modelizacio´n del carbonatador. 4.1 Descripcio´n.
siendo Save la superficie media de reaccio´n de las part´ıculas de CaO en el sistema y C¯ la
concentracio´n media de CO2 en el carbonatador. Se ha demostrado que, para la mayor´ıa
de las calizas y nu´mero de ciclos experimentados, la ma´xima conversio´n de una part´ıcula
se alcanza cuando la capa de producto tiene un espesor de 50nm (emax) [13]. Puesto que, la
expresio´n que relaciona la conversio´n ma´xima con la superficie de reaccio´n de la part´ıcula
al comienzo del ciclo N (SN) es:
XN =
emaxSN
ρCaCO3
PMCaCO3
ρCaO
PMCaO
(4.13)
se calcula la superficie media de las part´ıculas de CaO como:
Save =
Xave
ρCaO
PMCaO
emax
ρCaCO3
PMCaCO3
(4.14)
PM y ρ son el peso molecular (kg/kmol) y la densidad (kg/m3) (ver anexo B).
La concentracio´n media de CO2 en el carbonatador se calculo´ con una media logar´ıtmi-
ca de la concentracio´n de CO2 teniendo en cuenta la variacio´n en el volumen de la fase
gaseosa para la reaccio´n de carbonatacio´n y resulto la expresio´n:
C¯ =
ρM,gEcarb[ −f0
(f0fe − f0)Ecarb +
f0(f0 − 1)
(f0fe − f0)2 ln
(
(f0 − fe) + (f0fe − f0)Ecarb
(f0 − fe)
)] (4.15)
siendo ρM,g la densidad molar del gas de combustio´n a la entrada del carbonatador
(0,019763 kmol/m3, apartado 2.1), f0 la fraccio´n molar de CO2 a la entrada del calcinador
(0,16077, apartado 2.1) y fe la fraccio´n molar de CO2 en el equilibrio en el carbonatador
que se calculo´ como [14]:
fe =
10
7,079−
8308
T
Ptotal
(4.16)
Siendo T y Ptotal la temperatura y la presio´n de operacio´n en el carbonatador en
oK
y atm, respectivamente. Esta fraccio´n de equilibrio toma un valor de 0,011965 para las
condiciones fijadas en el carbonatador (650oC y 1 atm).
El para´metro estructural Ψ que aparece en la expresio´n 4.12 se calculo´ en funcio´n de
la superficie media de reaccio´n y la longitud media de poro como:
Ψ =
4piLave(1− ε)
S2ave
(4.17)
Al igual que la superficie de reaccio´n de las part´ıculas, la longitud de poro tambie´n se ve
disminuida con el nu´mero de ciclos de carbonatacio´n/calcinacio´n de la forma:
LN = L0XN
rp0
rpN
(4.18)
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S0(m
2/m3) L0(m/m
3) ε kso(m
4/kmols) EaK(kJ/kmol)
35·106 2,63·1014 0,46 0,529·10−5 19,2·103
Tabla 4.1: Para´metros estructurales y cine´ticos del CaO empleados en el modelo del reactor (tipo de
caliza: Katowice[11]).
con rp0/rpN ≈ 1 para N bajos y rp0/rpN ≈ 0, 1 para part´ıculas muy cicladas. Por simplificar
se tomo´ que la relacio´n de los radios de poro era 1, y se calculo´ la longitud media de poro
as´ı:
Lave = L0Xave (4.19)
En la tabla 4.1 se recogen todos los para´metros que se emplearon en la resolucio´n del
modelo de reactor para el ca´lculo de la velocidad media de reaccio´n de las part´ıculas de
CaO.
Como ya se ha comentado, la velocidad media ma´xima de reaccio´n de las part´ıculas de
CaO es la velocidad a la que reaccionan las part´ıculas de CaO que se encuentran activas en
el carbonatador y que por tanto, no han alcanzado su conversio´n ma´xima. A esa fraccio´n
de part´ıculas es lo que se denomino´ fa en la ecuacio´n 4.4. Es decir, fa es la fraccio´n de
part´ıculas de CaO en el carbonatador que tienen un tiempo de residencia menor que t*.
Al suponer mezcla perfecta para el so´lido se calculo´ como:
fa = (1− e−t∗/τ ) (4.20)
donde τ es el tiempo medio de residencia de las part´ıculas de CaO en el carbonatador:
τ =
NCa
F0 + FCaO
=
WCaO
PMCaO(F0 + FCaO)
(4.21)
En funcio´n de tiempo de residencia de las part´ıculas de CaO en el sistema, la conversio´n
que alcanzara´n sera´ diferente, de modo que, el balance 4.3 se escribio´ como:
(CaCO3 que se forma en el lecho) = (FCaO + F0) · (faXt6t∗ + (1− fa)Xt>t∗) (4.22)
Segu´n las consideraciones que se realizaron, la conversio´n para un tiempo de residencia
mayor que t* era Xave (Xt>t∗=Xave) mientras que, para un tiempo de residencia menor de
t* en el que se tiene una velocidad de reaccio´n constante, se calculo´ teniendo en cuenta
la distribucio´n de tiempos de residencia de las part´ıculas de CaO:
Xt6t∗ =
∫
(ravet)dfa
fa
=
∫ t∗
0
(ravet)
1
τ
e−t/τdt
fa
= rave
τ
(
1− e−t∗/τ
(
t∗
τ
+ 1
))
1− e−t∗/τ (4.23)
En funcio´n de fa:
Xt6t∗ = rave
τ
(
1− (1− fa)
(
ln
(
1
1− fa
)
+ 1
))
fa
(4.24)
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Completamente definidos los balances de materia 4.2, 4.4 y 4.22, y expresado todo en
funcio´n de fa y Ecarb, se planteo´ el procedimiento a seguir para calcular el valor de fa que
hac´ıa que, se obtuviera el mismo valor de Ecarb para los tres balances anteriores. Para
este modelo fue necesario definir las condiciones de operacio´n: FCO2 , FCaO, F0 y WCaO
(inventario de so´lidos en el carbonatador).
Para ello se planteo´ el balance de materia al carbono en la fase gas:
FCO2
dEcarb
dz
= Afa
ρCaO
PMCaO
rave (4.25)
Sustituyendo cada uno de los te´rminos y expresando la altura del carbonatador como
z=L·z’, siendo L la altura total y z’ el porcentaje de altura en base 1, se integro´ y se
llego´ a la siguiente expresio´n:
FCO2 · PMCaO
β · A · L · ρM,g · ρCaO · fa
[ −f0
(f0fe − f0)Ecarb +
f0(f0 − 1)
(f0fe − f0)2 ln
(
(f0 − fe) + (f0fe − f0)Ecarb
(f0 − fe)
)]
= z′
(4.26)
siendo β:
β =
ksSave(1−Xave)
√
1−Ψ ln(1−Xave)
(1− ε) (4.27)
El a´rea transversal del carbonatador (A) se calculo´ a partir del flujo volume´trico del
gas de combustio´n en las condiciones de trabajo del carbonatador y de la velocidad lineal
del gas en el interior del carbonatador (6 m/s, es la velocidad t´ıpica con la que se suele
trabajar en lechos fluidizados circulantes [6]). La longitud del carbonatador (L) se calculo´ a
partir del inventario de so´lidos, considerando una densidad de lecho aproximada de 1300
kg/m3 (estimando una porosidad de lecho aproximada de 0,55 y un 70 % de CaO).
La solucio´n de la ecuacio´n impl´ıcita para z’=1 es la eficacia de carbonatacio´n a la salida
del carbonatador, que es la que tiene que verificar los balances de materia anteriores.
El procedimiento iterativo que se siguio´ para el ca´lculo de la eficacia de carbonatacio´n,
fijadas unas condiciones de operacio´n determinadas, fue el siguiente:
1. Se calculo´ la conversio´n media ma´xima del CaO (Xave) empleando la ecuacio´n 4.11,
realizando la suma hasta un nu´mero de ciclos lo suficientemente elevado como para
asegurar que
∑
rN > 0, 99, se tomo´ N=2000.
2. Se supuso un valor de fa y con ese valor se calculo´ Ecarb de dos formas:
Se calculo´ Ecarb con la ecuacio´n impl´ıcita 4.26 para z’=1 (Ecarb,1).
Se calculo´ Ecarb con la expresio´n resultante de igualar los balances 4.2 y 4.22:
Ecarb,2 =
(FCaO + F0) · (faXt6t∗ + (1− fa)Xt>t∗)
FCO2
(4.28)
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3. Se calculo´ el valor absoluto de la diferencia de los dos valores de Ecarb obtenidos de
las dos formas anteriores, de manera que:
Si |Ecarb,1−Ecarb,2| >0,01, se volvio´ al paso 2 suponiendo un nuevo valor de fa.
Si |Ecarb,1 − Ecarb,2| 60,01 se considero´ resuelto el modelo. Los valores de fa y
Ecarb obtenidos eran la solucio´n.
El co´digo escrito en Visual Basic que se introdujo en la unidad de carbonatacio´n del
sistema de captura simulado en HYSYS, es el que se recoge en el anexo G.
4.2. Resultados.
Una vez introducido el co´digo en Visual Basic en la unidad de carbonatacio´n de HYSYS
(implementada con la opcio´n User Unit Operation del programa), se integro´ en el esquema
de la planta de captura de CO2 de forma ana´loga al reactor de conversio´n empleado
anteriormente para el carbonatador, y se planteo´ la misma integracio´n energe´tica (cap´ıtulo
3).
Comparacio´n de resultados.
Con el fin de comparar los resultados obtenidos mediante este modelo cine´tico de
reactor para el carbonatador con los resultados obtenidos con el reactor de conversio´n en
los apartados 2.2 y 3.2, se escogieron unas condiciones de operacio´n de F0/FCO2=0,1 y
FCaO/FCO2=3,4,5 y 8.
Para realizar esta comparacio´n, el inventario de so´lidos se fijo´ en 50000 kg. A la hora
de escoger un inventario de so´lidos en el carbonatador que fuera lo ma´s realista posible,
se tuvo en cuenta que el rango adecuado de e´ste para´metro es una pe´rdida de carga en
el lecho entre varios miles de Pascales y 0,02-0,03 MPa (valor l´ımite en lechos fluidizados
burbujeantes densos) [6]. Por ello, un rango desde 20000 kg hasta 300000 kg es razonable
para el sistema de lechos que se planteo´ en HYSYS.
Los resultados que se obtuvieron para la integracio´n de este modelo en la planta son
los que se recogen en la tabla 4.2. La razo´n fundamental de todas las diferencias que se
encontraron entre los resultados obtenidos con ambos modelos fue que ambos reactores
ten´ıan una fraccio´n activa de so´lidos (fa) diferente. Para el reactor de conversio´n de los
cap´ıtulos anteriores se considero´ que el CaO del reactor alcanzaba la conversio´n media
ma´xima Xave. Desde el punto de vista del modelo cine´tico considerado en este cap´ıtulo,
eso significa que todo el CaO del reactor es fase inactiva que ha alcanzado su conversio´n
ma´xima y tiene velocidad de reaccio´n nula. Por tanto, para el reactor de conversio´n fa=0.
Sin embargo, tal y como se pudo comprobar con los resultados obtenidos para el modelo
del carbonatador, la fraccio´n activa de lecho puede llegar a ser bastante apreciable segu´n
sea la recirculacio´n de so´lidos con la que se trabaje, haciendo que la conversio´n de CaO en
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FCaO/FCO2 Xcarbonatador( %) fa( %) Ecarb( %) ηcaptura( %) ηglobal( %)
3 17,255 3,187 52,012 80,797 29,322
4 14,940 4,409 59,650 85,492 30,279
5 13,245 5,859 66,530 89,082 31,200
8 10,199 11,399 81,618 95,356 30,289
Tabla 4.2: Resultados obtenidos en la simulacio´n del modelo de reactor del carbonatador en HYSYS
empleando F0/FCO2=0,1 y WCaO=50000 kg. Xcarbonatador es la conversio´n del CaO en el carbonatador
calculada como (faXt6t∗ + (1− fa)Xt>t∗).
el carbonatador no llegue a alcanzar la ma´xima (gra´fica (a) de la figura 4.3). Un aumento
de la recirculacio´n de so´lidos entre los reactores hace que la fraccio´n activa de so´lidos
aumente ya que disminuye el tiempo de residencia de las part´ıculas en el carbonatador y
as´ı, la conversio´n que alcanzan es menor.
(a) (b)
Figura 4.3: Comparacio´n de los resultados obtenidos en HYSYS con el modelo de reactor y con el reactor
de conversio´n para: (a) Conversio´n de CaO obtenida; (b) Eficacia de carbonatacio´n.
Esas diferencias de fa entre ambos reactores hicieron que la eficacia de carbonatacio´n
obtenida en ambos casos fuera diferente, tal y como se observa en la gra´fica (b) de la figura
4.3, siendo mayor la que se obtuvo en la simulacio´n con el carbonatador como reactor de
conversio´n. Se puede ver en las gra´ficas obtenidas que, diferencias de conversio´n de apenas
un 1 % para valores de recirculacio´n de so´lidos elevadas, se traducen en diferencias de un
10 % en la eficacia de carbonatacio´n obtenida en ambos casos.
Ana´logamente ocurrio´ con el rendimiento de captura y el rendimiento global de la
planta, aunque para estos para´metros las diferencias obtenidas no fueron tan marcadas
como para la eficacia de carbonatacio´n (ver figura 4.4).
El haber tenido en cuenta tanto la distribucio´n de tiempos de residencia del CaO en el
carbonatador como la diferente reactividad de las part´ıculas presentes y el modelo cine´tico
del CaO, da mayor fiabilidad a los resultados obtenidos en la simulacio´n en HYSYS con el
modelo de reactor para el carbonatador. Sin embargo, las simplificaciones que se tuvieron
en cuenta en lo que respecta a la fluidodina´mica del sistema y al modelo cine´tico de las
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(a) (b)
Figura 4.4: Comparacio´n de los resultados obtenidos en HYSYS con el modelo de reactor y con el reactor
de conversio´n para: (a) Rendimiento de captura; (b) Rendimiento global.
part´ıculas de CaO, hacen que sea posible mejorar esos resultados mediante modelos de
reactor ma´s complejos. El modelo de reactor propuesto en el presente proyecto puede
servir como base para el desarrollo de un modelo de reactor ma´s complejo que incluya,
por ejemplo, la etapa lenta de reaccio´n en el modelo cine´tico de las part´ıculas de CaO con
el CO2 o bien un modelo de reactor para el calcinador.
Influencia del inventario de so´lidos.
Con el fin de ver la influencia del inventario de so´lidos en la eficacia de carbonata-
cio´n obtenida mediante el modelo de reactor desarrollado, se simulo´ el caso anterior de
F0/FCO2=0,1 y FCaO/FCO2=5 con un peso de so´lidos en el reactor de 100000 kg. De los
resultados obtenidos (tabla 4.3) se comprueba que al aumentar la cantidad de CaO en
el carbonatador, la fraccio´n activa de so´lidos disminuye puesto que el tiempo de residen-
cia en el carbonatador aumenta, y la conversio´n del sorbente que se obtiene es mayor.
Por ello, aumenta tanto la eficacia de carbonatacio´n como el rendimiento de captura y el
rendimiento global.
WCaO(kg) Xcarbonatador( %) fa( %) Ecarb( %) ηcaptura( %) ηglobal( %)
50000 13,245 5,859 66,530 89,082 31,200
100000 13,561 3,068 68,141 89,686 31,240
Tabla 4.3: Resultados obtenidos en la simulacio´n del modelo de reactor para el carbonatador en HYSYS
empleando distinto inventario de so´lidos para el caso de F0/FCO2=0,1 y FCaO/FCO2=5.
A pesar de duplicar el inventario de so´lidos del carbonatador, el aumento experimen-
tado por los para´metros anteriores no fue muy grande, debido a que la etapa de reaccio´n
de control cine´tico es tan ra´pida que, con el menor de los inventarios de so´lidos la mayor´ıa
de las part´ıculas ya se encontraban en la etapa lenta de reaccio´n (casi el 95 %). Por eso,
al aumentar el tiempo de residencia de las part´ıculas, aumentando el peso de so´lidos, no
se consiguio´ aumentar mucho la conversio´n del CaO. Sin embargo, el inventario de so´lido
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en el carbonatador tuvo un efecto importante en la eficacia de carbonatacio´n obtenida
cuando se considero´ el efecto de la resistencia difusional en la cine´tica de carbonatacio´n.
Influencia de la resistencia difusional.
En el modelo cine´tico propuesto se considero´ la cine´tica intr´ınseca de la reaccio´n de
carbonatacio´n, despreciando cualquier tipo de resistencia que dificultara la difusio´n del
CO2 en la capa de gas que rodea al CaO. Con el fin de analizar la sensibilidad de los
resultados con una resistencia difusional, como por ejemplo una desviacio´n del flujo pisto´n
considerado para el gas por la formacio´n de burbujas, se probo´ a disminuir la constante
cine´tica de la reaccio´n (ks). Se tomo´ como base el caso de F0/FCO2=0,1, FCaO/FCO2=8 y
WCaO=50000 (tabla 4.2), y se redujo la constante cine´tica a una quinta parte.
El principal efecto de disminuir la constante cine´tica de la reaccio´n fue un aumen-
to considerable de la fraccio´n de part´ıculas activas en el carbonatador. Al disminuir la
velocidad de la reaccio´n de carbonatacio´n, y disminuir la pendiente del primer tramo
de control cine´tico del modelo de reaccio´n propuesto (figura 4.2), el tiempo para el cual
las part´ıculas de CaO alcanzaban su conversio´n ma´xima (t*) aumento´. Por ello, como el
tiempo de residencia de las part´ıculas no se vio modificado, porque se mantuvo el mismo
inventario de so´lidos en el carbonatador, aumento´ la cantidad de part´ıculas activas en el
carbonatador disminuyendo bruscamente la eficacia de carbonatacio´n (ver tabla 4.4).
Con el fin de compensar el aumento de la duracio´n de la etapa de control cine´tico
al disminuir la cine´tica del proceso, se aumento´ el tiempo de residencia de las part´ıculas
en el carbonatador aumentando el inventario de so´lidos. Se probo´ a multiplicar por cinco
el inventario de so´lidos y se comprobo´ que en ese caso, el efecto de la disminucio´n de la
constante cine´tica a una quinta parte era inexistente y se obten´ıan los mismos resultados
que en el caso de un lecho de part´ıculas cinco veces ma´s pequen˜o pero con part´ıculas cinco
veces ma´s activas.
WCaO(kg) Xcarbonatador( %) fa( %) Ecarb( %) ηcaptura( %) ηglobal( %)
50000 8,087 33,350 64,534 90,393 31,495
250000 10,199 11,399 81,618 95,355 30,289
Tabla 4.4: Resultados obtenidos en la simulacio´n del modelo de reactor para el carbonatador en HYSYS
variando el inventario de so´lido con F0/FCO2=0,1, FCaO/FCO2=8 y k
′
s=ks/5
A escala real no es posible solucionar el efecto de las resistencias difusionales traba-
jando con taman˜os de reactor mayores, puesto que la pe´rdida de carga asociada ser´ıa
importante, y el consumo energe´tico de los ventiladores que mueven el gas a trave´s del
lecho se disparar´ıa. Un modelo de reactor ma´s real que incluya aspectos fluidodina´micos
acerca de la calidad del contacto gas-so´lido en el carbonatador, sera´ una herramienta que
permitira´ valorar otras soluciones como por ejemplo, aumentar la velocidad del gas en el
lecho.
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5. Conclusiones. Trabajo futuro
A lo largo del presente proyecto ha quedado demostrado que este sistema de captura
de CO2 mediante ciclos de carbonatacio´n-calcinacio´n cuenta con importantes ventajas que
la situ´an como una de las opciones de captura con ma´s potencial de aplicacio´n a centrales
existentes a medio plazo.
Esta te´cnica de captura cuenta con una ventana de operacio´n muy amplia que permite
alcanzar resultados de reduccio´n de emisiones y penalizacio´n energe´tica muy diversos, pero
todos ellos dentro de unos l´ımites ma´s que competitivos dentro de la situacio´n actual de
las te´cnicas de captura. As´ı pues es posible conseguir reducir las emisiones de CO2 de
una central hasta un 92 % con penalizaciones energe´ticas de hasta un 6 % en el peor de
los casos o bien conseguir penalizaciones mı´nimas a cambio de reducir las emisiones en
un 65 %. Sin embargo, una situacio´n intermedia en la que la penalizacio´n energe´tica sea
del 4 % puede conseguir reducciones de un 88-89 % del CO2. Por eso, del compromiso
medioambiental y termodina´mico que se alcance dependera´n los resultados obtenidos.
Adema´s, el ahorro que supone el prescindir de una unidad de desulfuracio´n de gases
junto con el bajo coste del sorbente empleado, as´ı como la posibilidad de integracio´n en
un ciclo de potencia existente sin necesidad de realizar ninguna modificacio´n, ponen de
manifiesto la necesidad de invertir en el planteamiento, simulacio´n y evaluacio´n del coste
de esta te´cnica de captura.
En este proyecto ha sido posible integrar un modelo de reactor en HYSYS para el
carbonatador que, aunque es muy simplificado y no presenta grandes mejoras con respecto
a la unidad de conversio´n ya presente en ese software, permite refinar los resultados
obtenidos respecto a la eficacia de carbonatacio´n. Tomando como base este modelo y
sabiendo co´mo llevar a cabo la integracio´n de modelos de reactor en HYSYS, sera´ posible
incluir mejoras en lo referente al modelo cine´tico del CaO y la fluidodina´mica del proceso,
que permitira´n obtener resultados ma´s realistas.
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Anexo A. Caracterizacio´n del carbo´n.
En la simulacio´n de la caldera de la central te´rmica y del calcinador se llevo´ a cabo la
combustio´n del mismo tipo de carbo´n cuya composicio´n ma´sica se recoge en la tabla A.1.
El poder calor´ıfico superior (PCS) de dicho carbo´n es de 6250 kcal/kg carbo´n.
Componente % peso
Carbono 66,54
Hidro´geno 3,67
Azufre 0,6
Ox´ıgeno 6,46
Nitro´geno 0,85
Cenizas 13,65
Humedad 8,23
Tabla A.1: Composicio´n ma´sica del carbo´n empleado en la simulacio´n en HYSYS.
Como puede verse, se trata de un carbo´n que tiene un 13,65 % de cenizas, un 8,23 %
de humedad y un 78,12 % de materia orga´nica, que sera´ la parte susceptible de oxidarse
en la combustio´n. En el modelo de simulacio´n en HYSIS, se considero´ que el 100 % de
las cenizas presentes en el carbo´n son escorias por lo que, en la caldera de la central, no
habra´ cenizas volantes con los gases de combustio´n, y no sera´ necesario separarlas en un
tratamiento posterior de dichos gases. Con el fin de plantear la reaccio´n de combustio´n
del carbo´n, se calculo´ la fo´rmula emp´ırica de esa parte orga´nica (C, H, O, N y S) a
partir del ana´lisis elemental anterior. Tal y como se puede ver en la tabla A.2, la formula
emp´ırica que resulta es C296H196O22N4S, a la que le corresponde un peso molecular de
4188 kg/kmol.
La reaccio´n de combustio´n del carbo´n se planteo´ teniendo en cuenta que los u´nicos
elementos que se oxidan son el carbono, el hidro´geno y el azufre. El nitro´geno que contiene
el carbo´n no se oxida a NOx ya que se suele trabajar en condiciones tales que evitan su
formacio´n, por lo que permanecera´ inerte en el proceso. La reaccio´n de combustio´n queda:
C296H196O22N4S + 335O2 −→ 296CO2 + 98H2O + 2N2 + SO2
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Componente % peso masa (kg) PM (kg/kmol) n (kmol) n/nmin Coeficiente
Carbono 66,54 0,6654 12 0,05545 295,7 296
Hidro´geno 3,67 0,0367 1 0,03670 195,7 196
Azufre 0,6 0,0060 32 0,00018 1 1
Ox´ıgeno 6,46 0,0646 16 0,00404 21,5 22
Nitro´geno 0,85 0,0085 14 0,00061 3,2 4
Tabla A.2: Ca´lculo de la fo´rmula emp´ırica de la materia orga´nica del carbo´n. En los ca´lculos se toma
una base de ca´lculo de 1 kg de carbo´n. El coeficiente se calcula redondeando al mayor nu´mero entero ma´s
pro´ximo.PM= Peso Molecular.
A partir del poder calor´ıfico superior o calor que se libera en la combustio´n de 1 kg de
carbo´n a 25 oC, en condiciones esteqiome´tricas y obtenie´ndose agua en estado condensado,
se puede calcular el poder calor´ıfico inferior (PCI).
Tomamos una base de ca´lculo de 1 kg de carbo´n (materia orga´nica, humedad y cenizas),
en la que habra´ 0,0823 kg de humedad y 0,0367 kg de hidro´geno ato´mico. En la combustio´n,
se producira´ la oxidacio´n del hidro´geno ato´mico para formar agua segu´n la reaccio´n:
H + 1
4
O2 −→ 12H2O
Es decir, se formara´ medio mol de agua por cada mol de hidro´geno ato´mico que haya en
el carbo´n, o en masa, 9 kg de agua por cada kilogramo de hidro´geno ato´mico. En nuestro
caso, se formara´n 0,33 kg de agua por oxidacio´n del hidro´geno presente en la base de
ca´lculo tomada. Junto con la humedad presente en el carbo´n, se tiene un total de 0,4126
kg de agua (por kg de carbo´n).
La relacio´n entre ambos poderes calor´ıficos, cuando la base de ambos es un kilogramo
de carbo´n hu´medo, es la evaporacio´n o condensacio´n del total de agua presente (formada
en la combustio´n y presente en el carbo´n). Teniendo en cuenta que el calor de evaporacio´n
del agua a 25oC es de 584,42 kcal/kg [15], el poder calor´ıfico inferior del carbo´n sera´:
PCI(kcal/kg carbo´n) = PCS −mH2O ·HvapH2O,25oC (A.1)
PCI(kcal/kg carbo´n) = 6250− 0, 4126 · 584, 42 = 6009 kcal/kg carbo´n
Este poder calor´ıfico considera que el agua de los productos esta´ en fase vapor, por lo
que toma un valor menor que el poder calor´ıfico superior. A lo largo del presente proyecto,
se empleo´ el poder calor´ıfico inferior en el ca´lculo de las eficiencias tanto de la caldera
como de los ciclos de potencia.
La entalp´ıa de formacio´n de la materia orga´nica del carbo´n, que fue necesario conocerla
a la hora de definir en HYSYS los compuestos presentes en las corrientes del esquema de
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la planta (anexo B), se calculo´ a partir del calor liberado en la reaccio´n de combustio´n
anterior. Considerando el agua formada en la combustio´n en fase vapor, la entalp´ıa de
formacio´n del compuesto C296H196O22N4S se calcula como:
−PCI =
∑
np ·∆H0f,productos −
∑
nr ·∆H0f,reactivos (A.2)
A partir de las entalp´ıas de formacio´n a 25oC de los compuestos de la reaccio´n anterior,
que se recogen en la tabla A.3, la entalp´ıa de formacio´n de la materia orga´nica toma un
valor de ∆H0f,C296H196O22N4S=-1103 kcal/mol.
Componente ∆H0f,i (kcal/mol)
CO2 -94,052
H2O (v) -57,7979
SO2 -70,94
O2 0
N2 0
Tabla A.3: Entalp´ıas de formacio´n a 25oC [15].
En la simulacio´n en HYSYS, no se trato´ al carbo´n como un compuesto u´nico sino como
la corriente resultante de mezclar materia orga´nica, humedad y cenizas. Estas cenizas se
simularon como SiO2.
Completamente caracterizado el carbo´n que se empleo´ en la simulacio´n en HYSYS, en
la tabla A.4 se resumen todas sus caracter´ısticas.
PCS 6250 kcal/kg carbo´n
PCI 6009 kcal/kg carbo´n
Humedad 8,23 %
Cenizas 13,65 % (SiO2)
Materia orga´nica 78,12 % (C296H196O22N4S)
Tabla A.4: Resumen de las principales caracter´ısticas del carbo´n empleado.
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Anexo B. El entorno Hysis.
La herramienta que se empleo´ para llevar a cabo la simulacio´n de todos los procesos
explicados en el presente proyecto, fue la aplicacio´n informa´tica HYSYS. A lo largo de los
distintos cap´ıtulos del proyecto, no se han detallado los pasos seguidos en esa aplicacio´n
para realizar los esquemas de simulacio´n, pero s´ı que se hace referencia a las distintas
unidades de proceso disponibles en HYSIS que han sido empleadas (cooler, heater, split-
ter,..) y de la forma en que dichas unidades se dispusieron para simular, de la forma ma´s
realista posible, las instalaciones del proceso.
En el cap´ıtulo 4 se hace uso de una operacio´n de HYSYS, llamada User Unit Operation,
cuyo funcionamiento depende de un co´digo escrito en Visual Basic por el usuario. En ese
caso, se describe el co´digo empleado en dicha operacio´n, pero no se entra en ma´s detalle
del funcionamiento de la unidad.
A la hora de comenzar a trabajar con dicho entorno de simulacio´n, fue preciso crear una
lista con todos los compuestos que se encuentran en las corrientes del proceso.Los com-
puestos que van a estar presentes en las corrientes del esquema de simulacio´n son: H2O, O2,
N2, SO2, CO2, CaO, CaCO3, CaSO4, cenizas (SiO2) y materia orga´nica (C296H196O22N4S).
Los u´ltimos cinco compuestos no se encontraban incluidos en la librer´ıa de compuestos de
HYSYS y fue necesario incluirlos mediante la creacio´n de compuestos hipote´ticos. Para
crear los compuestos hipote´ticos, se introdujeron las caracter´ısticas que se recogen en la
tabla B.1.
Hipote´tico PM(kg/kmol) densidad (kg/m3) ∆H0f,i (kcal/mol) a b
CaO 56 3300 -151,70 0,845198 1,068·10−4
CaCO3 100 2740 -289,50 0,926122 3,149·10−4
CaSO4 136 2870 -338,73 0,554429 6,864·10−4
SiO2 60 2650 -203,35 1,320880 0
C296H196O22N4S 4188 1500 -1103 1,086800 0
Tabla B.1: Caracter´ısticas empleadas en HYSYS en la creacio´n de los compuestos hipote´ticos [15].a y b
son los coeficientes de la expresio´n Cp = a + b · T (oK) para el ca´lculo de la capacidad calor´ıfica en las
unidades de kJ/kgoK. Los hipote´ticos SiO2 y C296H196O22N4S se crearon con los nombres de Ash y OM,
respectivamente.
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Anexo C. Simulacio´n central te´rmica.
C.1. Ciclo de vapor.
Tal y como ya se ha comentado en el apartado 2.1, la central termoele´ctrica existente
que se tomo´ como caso base para la integracio´n de la te´cnica de captura de CO2, es la
central te´rmica de Teruel. Esta central cuenta con tres ciclos de potencia ide´nticos de 350
MWe de potencia neta cada uno, cuyo diagrama de flujos de agua/vapor puede verse en
la figura C.1.
En concreto en el presente proyecto, se tomo´ uno de los tres ciclos de potencia de la
central para llevar a cabo la integracio´n de la planta de captura de CO2 mediante ciclos
de carbonatacio´n-calcinacio´n con CaO.
Tal y como se puede ver en la figura C.1, el ciclo de potencia consta de una turbina de
vapor que tiene tres secciones, turbina de alta presio´n, turbina de media presio´n y turbina
de baja presio´n. El vapor principal entra en la seccio´n de alta presio´n a una temperatura
de unos 540oC y a una presio´n de unos 160 bar. Tras esa seccio´n, el vapor se bifurca en
tres ramas; una de ellas (corriente 5) se dirige de nuevo a la caldera para sobrecalentar el
vapor, otra (corrientes 3 y 4) se introduce directamente en la turbina de media presio´n
junto con el vapor sobrecalentado anterior y la u´ltima se env´ıa al calentador cerrado N6
para calentar el agua de alimentacio´n a la caldera. El vapor recalentado se introduce en
la seccio´n de media presio´n a una temperatura de 540oC y una presio´n de 39 bar. Este
vapor se expande en la primera etapa de la seccio´n de media (presio´n intermedia alta) y
la extraccio´n se divide en dos corrientes; una de ellas (corriente 22) se dirige al calentador
cerrado N5 para calentar el agua de alimentacio´n de la caldera y la otra se introduce
en la segunda etapa de la seccio´n de media presio´n (presio´n intermedia baja). Tras esta
seccio´n, la mayor parte del vapor se introduce en la seccio´n de baja presio´n (corriente 8) y
el resto se dirige al gasificador y a la turbina auxiliar que acciona las bombas de agua de
alimentacio´n de la caldera. La seccio´n de baja presio´n tiene cuatro etapas con extracciones
intermedias que se dirigen a los calentadores abiertos N1, N2 y N3, y a el condensador. El
condensador se mantiene a una presio´n de 0,07 bar a partir de la refrigeracio´n con torre
de aire de circulacio´n natural y con los eyectores de vapor de cierres y de vac´ıo. El vapor
condensado se extrae mediante una de las bombas y se env´ıa a los calentadores N1, N2
y N3 que van calentando el agua del ciclo. Una vez en el desgasificador, se eliminan los
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Figura C.1: Diagrama de flujos de agua / vapor de cada una de las tres unidades de la central te´rmica
de Teruel.
elementos gaseosos que pueda contener el agua, como CO2 y O2, y de ah´ı, el agua cae por
gravedad hacia las bombas de agua de alimentacio´n. El agua pasa por los calentadores
N5 y N6 antes de ser introducida en la caldera para seguir aumentando su temperatura.
Las purgas de los calentadores cerrados se dirigen al calentador precedente, y del N5 al
tanque del desgasificador y del N1 al depo´sito del condensador. El calder´ın dispone de
dos purgas, la continua que se utiliza para nivelar la concentracio´n de so´lidos del agua
y la purga intermitente que se utiliza para vaciado de la caldera. Del calder´ın se extrae
una corriente de vapor saturado para calentar el aire de combustio´n antes de entrar a la
caldera en los precalentadores por vapor.
El agua de alimentacio´n que procede del calentador N6 entra en la caldera a trave´s
del economizador. El economizador dispone de dos secciones, inferior y superior, que en
serie van calentando el agua aprovechando la energ´ıa del gas de combustio´n residual. Del
economizador el agua pasa al calder´ın, desde la parte inferior del cual el agua subira´ por
circulacio´n natural a trave´s de las paredes de la caldera transforma´ndose en vapor. La
mezcla agua-vapor que llega de nuevo al calder´ın, es separada en el mismo, siendo el agua
enviada de nuevo a evaporarse en el hogar y el vapor hacia el sobrecalentador primario.
Del sobrecalentador primario, el vapor se dirige al sobrecalentador radiante (situado en
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Figura C.2: Balance Te´rmico de cada uno de los tres ciclos de vapor de la central te´rmica de Teruel al
100 % de carga.
la zona de llama) y de e´ste al sobrecalentador secundario. En la figura C.1 no se indican
las tres zona de sobrecalentamiento, sino que se engloba toda esa zona con el nombre de
sobrecalentador. Una vez sobrecalentado, el vapor es enviado a la turbina de alta presio´n.
La caldera dispone de otra zona de transferencia de calor, el recalentador, en la que se
aprovecha la energ´ıa del gas de combustio´n para volver a calentar el vapor expandido en
la turbina de alta presio´n.
Para la simulacio´n del ciclo vapor/agua en HYSYS se tomo´ como referencia el balance
te´rmico que puede verse en la figura C.2, correspondiente a una carga del 100 % (1120,2
Tn/h de vapor) y a una potencia de 344,872 kW en bornas del alternador. En ese balance
te´rmico se encuentran recogidos todos los datos de temperatura y presio´n a los que se ha
hecho referencia anteriormente.
Con el fin de cuadrar los balances de materia en HYSYS fue necesario modificar el flujo
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Corriente Temperatura(oC) Presio´n (kPa) Flujo Ma´sico (kg/h)
9 - 6,51 (0,0664 kg/cm2) -
19 211,16 - -
20 248,84 - -
21 - - 96969
23 - - 45830
27 70 - -
28 - - 96969
29 - - 169453
30 - 6,51 (0,0664 kg/cm2) -
Tabla C.1: Valores de presio´n, temperatura y flujo ma´sico empleados en el esquema de HYSYS que
difieren de los valores del balance te´rmico.
ma´sico de alguna de las corrientes del esquema anterior. Por poner un ejemplo, analizamos
las corrientes de entrada y salida de la seccio´n de la turbina de alta presio´n. Tal y como
puede verse en la figura C.1, a dicha turbina entra la corriente 2 y salen las corrientes 3
y 4, que se dirigen a las secciones de la turbina de media presio´n, la corriente 21, que se
dirige al calentador N6, y la corriente 5, que se dirige a la caldera para ser recalentada. Si
se realiza un balance de materia a dicha seccio´n con los datos del balance te´rmico de la
figura C.2, deber´ıa cumplirse que el flujo ma´sico de la corriente que entra (1105479 kg/h)
sea igual a la suma de los flujos ma´sicos de las corrientes que salen (1100209 kg/h). Sin
embargo, tal y como puede comprobarse, eso no ocurre, debido probablemente a que el
diagrama de flujos vapor/agua no esta completo. Por ello, y con el fin de poder realizar
la simulacio´n del ciclo de vapor en HYSYS, se modifico´ el flujo ma´sico de algunas de las
corrientes del esquema. Se intento´ no modificar las corrientes de entrada y salida de las
turbinas con el fin de no modificar la potencia neta de la planta te´rmica. As´ı pues, en el
ejemplo que se acaba de poner, lo que se hizo fue modificar el flujo ma´sico de la corriente
21 que se dirige al calentador N6, a un valor de 96969 kg/h, ya que el resto de corrientes
son entradas a la seccio´n de la turbina de media presio´n.
A ra´ız de modificar alguno de los flujos ma´sicos, la temperatura de algunas de las
corrientes de la zona de calentadores del esquema implementado en HYSYS se vio alterada
con respecto a los valores que aparecen en el balance te´rmico de la figura C.2, para cumplir
los balances de energ´ıa a dichos calentadores.
En la tabla C.1, aparecen las corrientes que han sufrido alguna modificacio´n en sus
valores de presio´n, temperatura y flujo ma´sico con respecto a los valores del balance
te´rmico anterior, indicando u´nicamente los nuevos valores de los para´metros modificados.
So´lo en esa tabla aparece entre pare´ntesis la presio´n en unidades de kg/cm2 para que
resulte ma´s fa´cil su comparacio´n con los datos de la figura C.2, en las tablas siguientes la
presio´n se dara´ en kPa.
La simulacio´n del ciclo de potencia en HYSYS se realizo´ empleando las siguientes
unidades disponibles en el programa:
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Figura C.3: Esquema de la simulacio´n en HYSIS del ciclo Rankine de la central te´rmica.
Intercambiadores de carcasa y tubos para la simulacio´n de los calentadores cerrados
(N1, N2, N3) y abiertos (N5 y N6), colocando el vapor que condensa por la carcasa.
Expansores para la simulacio´n de las turbinas de alta, media y baja presio´n, as´ı como
para la turbina auxiliar.
Heaters(nombre que emplea HYSYS para las unidades de calentamiento) para la
simulacio´n de las distintas zonas de intercambio de calor en la caldera: sobrecalen-
tador, recalentador y economizador.
Coolers(nombre que emplea HYSYS para las unidades de enfriamiento) y Split-
ters(nombre que emplea HYSYS para las unidades que separan corrientes) para
adecuar los valores de temperatura, presio´n y flujo ma´sico de alguna de las corrien-
tes a sus valores en el balance te´rmico.
El esquema resultante en HYSYS para el ciclo de vapor se puede ver en la figura C.3.
En dicho esquema se emplea la misma nomenclatura de la figura C.1 para las corrientes.
El esquema de los cuatro cuerpos de la turbina de baja presio´n con las extracciones de
vapor intermedias, que aparece en la figura C.3 como un icono llamado TBP, se recoge
en la figura C.4.
Para realizar el esquema en HYSIS se hicieron las siguientes consideraciones:
1. Existen corrientes que modifican se presio´n y temperatura sin pasar a trave´s de
ninguna unidad principal, como turbinas o intercambiadores de calor. Por ejemplo,
la corriente 6 de la figura C.1 abandona el recalentador con unos valores de caudal,
temperatura y presio´n diferentes a los valores con los que entra al cuerpo 1 de la
turbina de media presio´n (T.M.P.-1), tal y como se ve en el balance te´rmico. Con el
fin de adecuar los valores de presio´n, temperatura y caudal de dicha corriente a los
valores de la corriente 7 de entrada a la turbina de media, se empleo´ un cooler (para
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Figura C.4: Esquema de la simulacio´n en HYSIS de los cuatro cuerpos de la Turbina de Baja Presio´n
(TBP).
ajustar la presio´n y la temperatura) y un splitter (para ajustar el flujo ma´sico) de
la forma representada en la figura C.5.
Figura C.5: Mecanismo empleado en el modelo de simulacio´n en HYSYS para ajustar las corrientes.
Se denomina p6 a la corriente que permite ajustar el flujo ma´sico de la corriente 7 y
que tendra´ la misma presio´n y temperatura que la corriente 6. Mediante el cooler se
ajusta la temperatura y presio´n de la corriente 7sp a las de la corriente 7. Los flujos
de calor de los coolers empleados en ajustes llevan la letra p. El resto de corrientes
en las que ocurre algo similar, se ajustaron de la misma forma que e´sta.
2. La corriente 18 que abandona la bomba de agua de alimentacio´n a caldera, se divide
en dos corrientes; una que se dirige al calentador abierto N5, cuyo flujo ma´sico
sera´ igual a la de la corriente 19 que abandona dicho calentador, y otra corriente
que se dirige a la caldera. Esta u´ltima corriente (corriente caldera en la figura C.3 de
HYSYS) se unio´ por completo a el vapor saturado que abandona el economizador,
dando lugar al vapor sobrecalentado en la corriente 1. Por tanto, no se considero´ la
bifurcacio´n de dicha corriente entre el sobrecalentador y el recalentador, tal y como
se indica en la zona de caldera de la figura C.1.
3. La corriente 25 que proviene de la extraccio´n de vapor tras el primer cuerpo de
la turbina de baja no pudo ser introducida directamente en el calentador N3 tal y
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Unidad Tentrada(
oC) Tsalida(
oC) Pentrada(kPa) Psalida(kPa) Potencia(kW) Eficiencia Adiaba´tica( %)
TAP 538,9 353,8 15985,1 4295,3 86824,5 75,983
TMP-1 536,6 446,0 3883,4 1990,8 49264,9 78,874
TMP-2 445,3 320,8 1990,8 809,1 63252,8 92,616
TBP-1 320,8 208,5 809,1 273,6 50137,8 83,046
TBP-2 208,5 92,3 273,6 76,5 47572,9 90,364
TBP-3 92,3 70,0 76,5 30,4 8352,7 27,504
TBP-4 70,0 37,9 30,4 6,5 42986,2 97,148
BEC 37,9 38,7 6,8 1327,9 441,7 75,000
Tabla C.2: Resumen de los principales para´metros de la simulacio´n en HYSYS del ciclo de Rankine de la
central. Nomenclatura empleada: TAP=Turbina de alta presio´n. TMP-1 y 2=Cuerpos 1 y 2 de la turbina
de media presio´n. TBP-1,2,3 y 4= Cuerpos 1, 2, 3 y 4 de la turbina de baja presio´n. BEC= Bomba de
Extraccio´n de Condensado
Unidad Energ´ıa (kJ/h)
Sobrecalentador 926786909
Recalentador 422595416
Economizador 1617666754
Tabla C.3: Resumen de la energ´ıa en cada una de las zonas de intercambio de calor de la caldera.
como aparece en la figura C.1. Fue necesario calentarla hasta 270oC tras su salida
de la turbina de baja con el fin de evitar que en el calentador N3 ocurriera un cruce
de temperaturas de las corrientes.
4. Las condiciones que se fijaron en la corriente 9 que abandona el u´ltimo cuerpo de
la turbina de baja fueron: la temperatura, a la que se le dio el valor de 37,9oC que
aparece en la figura C.2, y la fraccio´n o t´ıtulo de vapor, que se fijo´ en 0,935. Fijadas
estas dos propiedades, la presio´n de dicha corriente resulto´ ser de 0,0664 kg/cm2,
tal y como se observa en la tabla C.1.
Tras esas consideraciones, la simulacio´n en HYSYS del ciclo Rankine de la central
termoele´ctrica de Teruel quedo´ tal y como se muestra en la figura C.3. Los resultados ma´s
relevantes de dicha simulacio´n se recogen en las tablas C.2 y C.3.
C.2. Caldera.
Cada uno de los tres ciclos de potencia de 350 MWe de la central te´rmica de Teruel
cuenta con una caldera de carbo´n pulverizado. A esta caldera llega el carbo´n, previamente
molido, mediante transporte neuma´tico con aire precalentado (aire primario) y entra el
interior de la misma a trave´s de 24 quemadores laterales.
La simulacio´n en HYSYS de la caldera de carbo´n pulverizado de la central se realizo´ em-
pleando un reactor de conversio´n a presio´n atmosfe´rica. La caracter´ıstica de esta unidad
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de operacio´n es que no tiene en cuenta dimensiones del reactor a la hora de realizar los
ca´lculos sino que, simplemente trabaja con reacciones de conversio´n a las que basta con
determinar los coeficientes estequiome´tricos y la conversio´n de uno de los reactantes.
En esta unidad de operacio´n, la u´nica reaccio´n que tiene lugar es la de combustio´n del
carbo´n que ha sido caracterizado en el anexo A:
C296H196O22N4S + 335O2 −→ 296CO2 + 98H2O + 2N2 + SO2
La combustio´n se llevo´ a cabo con un exceso de aire del 10 % con el fin de asegurar la
combustio´n completa del carbo´n introducido. La cantidad de carbo´n introducida en la
caldera de la central termoele´ctrica se calculo´ mediante el rendimiento te´rmico del ciclo
de potencia que se define como el cociente entre el trabajo neto suministrado por el vapor
y la energ´ıa que recibe la caldera:
ηt =
Wturbinas −Wbombas
Ecaldera
=
Wturbinas −Wbombas
m˙carbon · PC (C.1)
Siendo PC el poder calor´ıfico del carbo´n y m˙carbon el flujo ma´sico de carbo´n introducido
en la caldera.
Teniendo en cuenta los siguiente datos:
La eficiencia neta de un ciclo de potencia subcr´ıtico (540oC y 160 bar) con caldera
de carbo´n pulverizado es del 36 %, referida al poder calor´ıfico inferior [16].
La potencia total producida por las turbinas del ciclo de potencia es de 348391,8
kW y la potencia consumida por la bomba de extraccio´n de condensado es de 441,7
kW (calculadas en la simulacio´n del ciclo de Rankine).
El poder calor´ıfico inferior del carbo´n empleado en la simulacio´n (calculado en el
anexo A) es 6009 kcal/kg carbo´n.
La cantidad de carbo´n que se introdujo en el reactor de conversio´n fue de 138396 kg/h.
Dicho carbo´n, tal y como se indica en el anexo A, se introdujo mezclando tres corrientes:
18891 kg/h de cenizas, 11390 kg/h de humedad y 108115 kg/h de materia orga´nica.
El aire introducido en el reactor de conversio´n, 213091 m3N/h de aire, se calculo´ a
partir del exceso de aire fijado (10 % sobre el estequiome´trico), la reaccio´n de combustio´n
del carbo´n y el flujo ma´sico de materia orga´nica introducido. El flujo molar de gases
de combustio´n que resulto´ de introducir las dos corrientes anteriores en el reactor de
conversio´n de HYSYS, fijando una conversio´n total del carbo´n segu´n la reaccio´n anterior
de combustio´n, fue de 47532 kmol/h, siendo el flujo molar de cada uno de los compuestos
presentes en dicha corriente los que pueden verse en la tabla C.4.
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Compuesto Flujo molar (kmol/h)
H2O 3162
O2 865
CO2 7642
N2 35839
SO2 24
Tabla C.4: Flujos molares obtenidos en la simulacio´n de HYSYS de cada compuesto en los gases de
combustio´n.
Teniendo en cuenta que, la potencia te´rmica total requerida en la caldera en la zona
del sobrecalentador, recalentador y economizador es de 2,967·109 kJ/h (calculada en la
simulacio´n del ciclo de Rankine), el calor extra´ıdo en el reactor de conversio´n se fijo´ igual
a ese valor. De modo que, los gases de combustio´n abandonan el reactor de conversio´n
a una temperatura de 897oC. Dichos gases, se emplearon para precalentar las corrientes
de aire y carbo´n que entran al reactor de conversio´n hasta las temperaturas de 650 y
250oC, respectivamente, quedando el esquema de simulacio´n como puede verse en la figura
C.6. Tras precalentar las corrientes de entrada al reactor de combustio´n, los gases de
Figura C.6: Esquema de la simulacio´n en HYSYS de la caldera de carbo´n pulverizado. Las cenizas
presentes en el carbo´n se recogen por la parte inferior del reactor (corriente Ash) ya que no son cenizas
volantes.
combustio´n tienen una temperatura de 343oC.
El rendimiento te´rmico con el que trabaja la caldera simulada en HYSYS es del 85,27 %
y se calculo´ como el cociente entre la potencia extra´ıda por el vapor y la potencia intro-
ducida con el carbo´n:
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ηcaldera =
2, 967 · 109 kJ/h
138396 kg/h · 6009 kcal/kg · 4, 184 kJ/kcal = 0, 8527
Este rendimiento indica que, de toda la energ´ıa introducida en la caldera con el combus-
tible, el 85,27 % se transmite a el agua/vapor del ciclo de potencia en las distintas zonas
de transmisio´n de calor, sobrecalentador, recalentador y economizador.
La corriente denominada flue gases en la figura C.6, fue la corriente gaseosa que se
tomo´ como partida para la integracio´n de la te´cnica de captura de CO2 con CaO en el ciclo
de potencia de la central te´rmica. Esta corriente se tomo´ directamente para el sistema de
captura sin necesidad de quitarle parte del SO2 en una unidad de desulfuracio´n, puesto
que la te´cnica estudiada retirara´ todo el SO2 de dicha corriente gaseosa en la unidad de
carbonatacio´n.
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La corriente de CO2 que se obtuvo como producto del sistema de captura a la salida del
calcinador no fue una corriente con una pureza del 100 %. A pesar de emplear condiciones
de oxi-combustio´n en el calcinador para conseguir la mayor pureza posible del CO2, en el
interior del mismo se genero´ vapor de agua procedente de la humedad del carbo´n y de la
reaccio´n de combustio´n de la materia orga´nica del carbo´n:
C296H196O22N4S + 335O2 −→ 296CO2 + 98H2O + 2N2 + SO2
Adema´s de vapor de agua, esta corriente de CO2 tambie´n ten´ıa O2 y N2, aunque en menor
cantidad que el vapor de agua puesto que el O2 procede del 10 % de exceso introducido
con respecto al estequiome´trico, y el N2 del nitro´geno contenido en el carbo´n, que apenas
llega a un 1 %.
La fraccio´n molar de CO2 en esa corriente dependio´ de las condiciones de operacio´n
del sistema de captura pero en general sol´ıa estar en 75-85 %. El resto pra´cticamente fue
vapor de agua con apenas un 5 % de O2 y mucho menos de un 1 % de N2.
Antes de comprimir el CO2 fue necesario retirar el vapor de agua, el O2 y el N2 de
la corriente. La forma de eliminar el vapor de agua fue por condensacio´n mientras que
el O2 y el N2 se eliminaron mediante una destilacio´n flash, aprovechando la diferencia en
los puntos de ebullicio´n (ver tabla D.1). Esta manera de eliminar los compuestos no se
disen˜o´ en profundidad puesto que lo que intereso´ fue obtener una corriente de CO2 puro
y proceder al disen˜o del compresor de CO2.
Compuesto Tebullicio´n(
oC)
CO2 -78,5
O2 -183
N2 -195,8
Tabla D.1: Puntos de ebullicio´n del CO2, O2 y N2 a presio´n atmosfe´rica [15].
El diagrama de flujos para las unidades de purificacio´n de esta corriente es el que se
puede ver en la gra´fica D.1. La corriente resultante de estas unidades era CO2 puro.
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Figura D.1: Diagrama de flujos para las unidades de purificacio´n de la corriente de CO2 del sistema de
captura. La corriente ’to CO2 compressor’ es la corriente procedente del recalentador secundario del ciclo
de Rankine del carbonatador y la corriente ’CO2 to compress’ es la corriente que entra a la primera etapa
de compresio´n.
El disen˜o del compresor de CO2 se realizo´ en base al documento te´cnico Techno Eco-
nomic Models for Carbon Dioxide Compression, Transport and Storage[8]. Segu´n este
documento, la presio´n ma´s adecuada para realizar el transporte del CO2 por las tuber´ıas
es de 15000 kPa ya que en esas condiciones el CO2 estara´ como l´ıquido. Sin embargo, este
disen˜o sera´ va´lido para cualquiera que sea la presio´n final del CO2. Existe una presio´n
intermedia entre la presio´n inicial (atmosfe´rica, 101 kPa) y la presio´n final del CO2 para
tuber´ıa a la que tendra´ lugar el cambio de fase. Esta presio´n (Pc) es 7380 kPa. Puesto
que la compresio´n de un l´ıquido se realiza en una bomba y la de un gas mediante un
compresor, la compresio´n inicial de 101 kPa a 7380 kPa se realizara´ en un compresor
multietapa y desde 7380 kPa hasta 15000 kPa en una bomba.
En el anterior documento, el nu´mero de etapas que se establece para el compresor es
de 5 y la temperatura a la que el CO2 entra a la primera etapa es 40
oC. La expresio´n para
el ca´lculo de la relacio´n de compresio´n o´ptima en cada etapa es:
CR =
Pc
Pinicial
(1/Netapas)
(D.1)
Por tanto, teniendo en cuenta las presiones inicial y final entre las que opera el com-
presor multietapa, se tiene una relacio´n de compresio´n de CR=2,36.
En cada una de las etapas de compresio´n el CO2 sufre un calentamiento y por tanto
sera´ necesario introducir intercambiadores de calor intermedios entre las etapas con el fin
de enfriarlo. La temperatura intermedia que se fija para enfriar al CO2 tras una etapa de
compresio´n es de 45oC. Por tanto, a partir de la relacio´n de compresio´n en cada etapa
y de las condiciones iniciales de presio´n y temperatura de CO2 (101 kPa y 40
oC), las
condiciones intermedias de cada una de las etapas fueron las que se recogen en la tabla
D.2.
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Etapa Pentrada(kPa) Tentrada(
oC) Psalida(kPa) Tsalida(
oC)
1 101 40 240 122,3
2 240 45 560 126,9
3 560 45 1320 128,4
4 1320 45 3120 129,7
5 3120 45 7380 131,2
Tabla D.2: Valores de presio´n y temperatura intermedios obtenidos para cada una de las 5 etapas del
compresor de CO2 en HYSYS.
Estos valores intermedios de presio´n y temperatura no se modificaron aunque cambiase
el flujo molar de CO2 a comprimir puesto que fueron valores que se fijaron en cada uno de
los compresores. Sin embargo, en funcio´n del flujo molar de CO2 lo que s´ı se modificaba
era el trabajo a realizar en cada etapa de compresio´n.
De acuerdo con el IEA Greenhouse Gas R & D Programme, ”Transmission of CO2
and Energy”, el taman˜o ma´ximo disponible para un compresor de estas caracter´ısticas es
de 40000 kW. Se comprobo´ que el consumo ele´ctrico del carbonatador superaba esa cifra,
incluso trabajando en las condiciones de operacio´n con menor eficacia de carbonatacio´n
y menor consumo de carbo´n en el calcinador. Por eso, se empleo´ un compresor con dos
rutas de compresio´n ide´nticas a la propuesta en la tabla 2.3 y se destinaba a cada ruta la
mitad del flujo molar de CO2 que se obten´ıa de la etapa previa de purificacio´n.
Finalmente, la corriente de CO2 que se obten´ıa de la u´ltima etapa de compresio´n a 7380
kPa y 131oC, se enfrio´ hasta 25oC en un intercambiador de calor con el fin de condensar
el CO2. Una vez condensado, el CO2 se introduc´ıa en una bomba para ser comprimido
hasta 15000 kPa.
El diagrama de flujos del compresor de CO2 junto con la etapa de purificacio´n es el
que puede verse en la figura D.2.
Una vez implementado el compresor de CO2 para cada una de las condiciones de ope-
racio´n estudiadas en el cap´ıtulo 2, se pudo comprobar que, en cualquier caso, se manten´ıa
un consumo de 100 kWeh/tCO2 comprimido en el compresor de CO2 (5 etapas de com-
presio´n + bomba). Este fue el consumo energe´tico que se tomo´ a la hora de evaluar la
eficiencia global de la planta con el sistema de captura de CO2 (cap´ıtulo 3).
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Figura D.2: Diagrama de flujos de compresor de CO2 en HYSYS. Se puede ver que el compresor cuenta
con dos l´ıneas de compresio´n ide´nticas, de 5 etapas de compresio´n y una bomba final cada una.
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ra.
Una vez planteado el disen˜o de integracio´n del sistema de captura de CO2 en una
central te´rmica existente (cap´ıtulo 2), para la simulacio´n de dicho sistema en el entorno
de HYSYS se emplearon dos reactores de conversio´n teniendo en cuenta las siguientes
caracter´ısticas para cada uno de ellos.
En la unidad de calcinacio´n tienen lugar tres reacciones:
La combustio´n del carbo´n:
C296H196O22N4S + 335O2 −→ 296CO2 + 98H2O + 2N2 + SO2
En la que se considero´ una conversio´n del 100 % de la materia orga´nica del carbo´n
al estar trabajando con un exceso de ox´ıgeno del 10 %.
La calcinacio´n del CaCO3 procedente tanto del carbonatador como del aporte fresco:
CaCO3 → CaO + CO2
Se considero´ calcinacio´n completa del CaCO3.
La formacio´n de CaSO4 a partir del SO2 generado en la combustio´n del carbo´n
introducido para aportar la energ´ıa necesaria:
CaO + SO2 +
1
2
O2 → CaSO4
La conversio´n del SO2 formado en esta reaccio´n tambie´n se considero´ completa.
Como ya se comento´ en el cap´ıtulo 2, el calcinador se disen˜o´ adiaba´tico, con el fin de
aprovechar al ma´ximo la energ´ıa introducida con el carbo´n, y con una recirculacio´n del
CO2 formado con el fin de trabajar con un 30 % de O2 a la entrada del calcinador [6].
En la unidad de carbonatacio´n tienen lugar dos reacciones:
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La carbonatacio´n del CaO con el CO2 de los gases de combustio´n:
CaO + CO2 → CaCO3
La conversio´n del CO2 que entra con los gases de combustio´n no es del 100 % puesto
que depende de la eficacia de carbonatacio´n que se tenga, segu´n las condiciones de
operacio´n fijadas. As´ı pues, se considero´ que la conversio´n del CaO era Xave cuando
no se alcanzo´ el equilibrio en el carbonatador y se considero´ que la conversio´n del
CaO en el carbonatador era XCaO=EequilibrioFCO2/(FCaO+F0) cuando se alcanzaba
el equilibrio.
La formacio´n de CaSO4 a partir del SO2 que entra con los gases de combustio´n de
la caldera. Al igual que para el calcinador, se considero´ que la conversio´n del SO2
que entraba era del 100 %.
La unidad de carbonatacio´n se disen˜o´ con una extraccio´n de energ´ıa procedente de la
exotermicidad de las dos reacciones anteriores y del enfriamiento de los so´lidos procedentes
del calcinador a 900oC hasta la temperatura de carbonatacio´n de 650oC. La posibilidad
de plantear esta extraccio´n energe´tica es la principal ventaja de esta te´cnica de captura,
ya que permite recuperar parte de la energ´ıa introducida al calcinador con el combustible,
reduciendo la penalizacio´n energe´tica del sistema de captura de CO2 en la eficiencia global
del sistema.
Una vez disen˜ados los reactores y fijadas las temperaturas de operacio´n (ver cap´ıtulo
2) fue necesario fijar las temperaturas de entrada de las corrientes de carbo´n, CaCO3 y
O2 al calcinador. Se decidio´ fijar la temperatura de entrada de las corrientes de carbo´n
y CaCO3 en 300
oC, mientras que el O2 procedente de la unidad de separacio´n de aire
entro´ a 600oC. Estas corrientes se precalentaron desde 25oC y 80oC respectivamente (ver
cap´ıtulo 3) con la corriente de gas limpio que sale del carbonatador a 650oC.
El diagrama de flujo que se implemento´ en HYSYS para este sistema de captura es el
que puede verse en la figura E.1.
Una vez planteado el diagrama de flujos en HYSYS para el sistema de captura, se pro-
cedio´ a analizar la influencia de las condiciones de operacio´n en la cantidad de CO2 retirado
de los gases de combustio´n. Para ello, se modificaron los ratios F0/FCO2 y FCaO/FCO2 en-
tre los intervalos 0,08-2 y 2-8 respectivamente, con el fin de cumplir las especificaciones
impuestas en el cap´ıtulo 2. La metodolog´ıa de operacio´n seguida en cada caso fue la
siguiente:
1. Fijados unos ratios F0/FCO2 y FCaO/FCO2 , se calcularon los flujos molares F0 y
FCaO a partir del flujo molar de CO2 en el gas de combustio´n (FCO2), cuyo valor se
calculo´ en el apartado 2.1 y en el anexo C.
2. A partir de estas dos cantidades se calculo´ la conversio´n media ma´xima del CaO en
el sistema de captura (Xave) empleando la ecuacio´n 2.1. El sumatorio se realizo´ para
un nu´mero de ciclos N tal que se cumpliera que
∑
rN = 0, 99.
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Figura E.1: Diagrama de flujos del sistema de captura de CO2 que se implemento´ en HYSYS. El precalen-
tamiento de las corrientes de entrada al calcinador con la corriente de gases que abandona el carbonatador,
forma parte de la integracio´n energe´tica propuesta en el cap´ıtulo 3.
3. Conocida Xave se calculo´ la eficacia de carbonatacio´n mediante la expresio´n 2.5 con
el fin de determinar la conversio´n de CaO en el carbonatador. Cuando Ecarb era la de
equilibrio, la conversio´n de CaO en el carbonatador fue XCaO=EequilibrioFCO2/(FCaO+F0).
En caso contrario, esa conversio´n fue Xave.
4. Se ajusto´ la cantidad de carbo´n a introducir en el calcinador teniendo en cuenta que
la temperatura alcanzada en el calcinador deb´ıa ser de 900oC. Lo que se hizo fue ir
variando dicha cantidad en el modelo hasta que la temperatura fue de 900oC en el
calcinador.
5. El O2 a introducir en el calcinador se calculo´ a partir de la cantidad de carbo´n
anterior teniendo en cuenta la reaccio´n de combustio´n del carbo´n y el exceso del
10 % sobre el estequiome´trico.
6. Se calculo´ el flujo molar de la purga a realizar a la salida del carbonatador mediante
un balance de materia global al sistema de captura para el calcio y para las cenizas.
Dicho flujo molar resulto´ ser F0 + FAsh (FAsh es el flujo molar de cenizas que lleva
el carbo´n introducido al calcinador que, como es un inerte, debe salir la misma
cantidad que se introduce con el carbo´n). F0 es el flujo molar de calcio en la purga,
es decir, el flujo molar de CaSO3, CaO y CaSO4 que hay en la purga.
7. Se calculo´ el flujo molar de so´lidos a recircular del carbonatador al calcinador te-
niendo en cuenta la corriente de so´lidos que entra al carbonatador y la purga rea-
lizada. Conocida la purga, el flujo molar de so´lidos a la entrada del carbonatador
se calculo´ con el flujo molar total de CaO que entra al carbonatador procedente del
calcinador (F0+FCaO) y con la fraccio´n molar de CaO en esa corriente. Esta frac-
cio´n molar se supuso inicialmente con el fin de poder cerrar el esquema de HYSYS
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y luego se modifico´ al nuevo valor una vez resuelto el esquema. La diferencia entre
el flujo molar de so´lidos a la entrada del carbonatador y el flujo molar de la purga,
es el flujo molar de la corriente que se recircula al calcinador.
Repitiendo cada uno de los pasos anteriores para cada valor de F0/FCO2 y FCaO/FCO2 ,
se obtuvieron los resultados que aparecen en las siguientes tablas. En cada tabla adema´s
de aparecer el valor de Xave, Ecarb y ηcaptura, aparece el flujo de so´lidos entre los reactores
(calculado a partir del flujo ma´sico de so´lidos que va del calcinador al carbonatador porque
es el punto en donde ese flujo es ma´ximo) y la relacio´n entre el flujo ma´sico de carbo´n
introducido en el calcinador y el carbo´n introducido en la caldera de la central.
El flujo de so´lidos se calculo´ como el cociente entre el flujo ma´sico de so´lidos que va
del calcinador al carbonatador y el a´rea del carbonatador, que se calculo´ a partir del flujo
volume´trico de gases de combustio´n que entra al carbonatador (ver apartado 2.1 o´ anexo
C) considerando una velocidad lineal de los gases en el interior del mismo de 6 m/s [6].
Cada una de las siguientes tablas es para un valor de F0/FCO2 entre 0,08 y 0,2, y en
cada tabla se recogen los resultados al variar FCaO/FCO2 entre 2 y 8.
FCaO/FCO2 Xave( %) Ecarb( %) ηcaptura( %) Flujo so´lidos (kg/m
2s) C.Caldera/C.Calcinador
2 18,263 37,988 70,058 1,941 3,4
3 14,962 46,084 77,076 2,921 2,6
4 12,978 52,949 82,126 4,019 2,1
5 11,630 59,083 85,930 5,169 1,8
6 10,646 64,726 88,943 6,394 1,6
7 9,891 70,030 91,383 7,685 1,4
8 9,291 75,069 93,540 9,503 1,2
10 8,392 84,588 96,505 12,063 1,0
Tabla E.1: Resultados obtenidos para F0/FCO2=0,08. En este caso fue posible aumentar el ratio
FCaO/FCO2 hasta 10, porque para ese valor la relacio´n entre el carbo´n introducido en la caldera y en el
calcinador tomaba un valor de 1.
FCaO/FCO2 Xave( %) Ecarb( %) ηcaptura( %) Flujo so´lidos (kg/m
2s) C.Caldera/C.Calcinador
2 21,179 44,476 74,706 1,859 3,1
3 17,551 54,408 81,805 2,833 2,4
4 15,338 62,887 86,745 3,860 2,0
5 13,823 70,497 90,483 5,000 1,7
6 12,710 77,529 93,518 6,551 1,4
7 11,851 84,146 95,823 7,952 1,2
8 11,167 90,450 97,653 9,074 1,1
Tabla E.2: Resultados obtenidos para F0/FCO2=0,10.
El estudio de la conversio´n media ma´xima del CaO en el sistema, de la eficacia de
carbonatacio´n y del rendimiento de captura se realiza en el apartado 2.2, aqu´ı u´nicamente
se incluyen las gra´ficas.
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FCaO/FCO2 Xave( %) Ecarb( %) ηcaptura( %) Flujo so´lidos (kg/m
2s) C.Caldera/C.Calcinador
2 23,567 49,962 78,376 1,836 2,8
3 19,672 61,378 85,423 2,803 2,2
4 17,269 71,147 90,233 3,769 1,8
5 15,612 79,935 93,943 5,111 1,5
6 14,387 88,046 96,673 6,111 1,4
7 13,438 92,557 98,052 7,114 1,2
8 12,679 92,557 98,128 8,120 1,1
Tabla E.3: Resultados obtenidos para F0/FCO2=0,12.
FCaO/FCO2 Xave( %) Ecarb( %) ηcaptura( %) Flujo so´lidos (kg/m
2s) C.Caldera/C.Calcinador
2 25,598 54,779 81,326 1,815 2,6
3 21,484 67,459 88,285 2,777 2,0
4 18,921 78,333 93,010 3,735 1,7
5 17,140 88,099 96,534 4,857 1,5
6 15,817 92,557 97,963 5,810 1,3
7 14,789 92,557 98,043 6,762 1,2
8 13,963 92,557 98,127 7,838 1,1
Tabla E.4: Resultados obtenidos para F0/FCO2=0,14.
FCaO/FCO2 Xave( %) Ecarb( %) ηcaptura( %) Flujo so´lidos (kg/m
2s) C.Caldera/C.Calcinador
2 27,373 59,125 83,821 1,825 2,4
3 23,078 72,926 90,635 2,724 1,9
4 20,377 84,768 95,279 3,665 1,6
5 18,488 92,557 97,876 4,638 1,4
6 17,076 92,557 97,974 5,662 1,3
7 15,977 92,557 98,052 6,586 1,2
8 15,091 92,557 98,134 7,653 1,1
Tabla E.5: Resultados obtenidos para F0/FCO2=0,16.
FCaO/FCO2 Xave( %) Ecarb( %) ηcaptura( %) Flujo so´lidos (kg/m
2s) C.Caldera/C.Calcinador
2 28,943 63,096 85,935 1,831 2,3
3 24,506 77,930 92,644 2,691 1,8
4 21,681 90,628 97,217 3,719 1,5
5 19,697 92,557 97,902 4,609 1,4
6 18,208 92,557 97,984 5,502 1,3
7 17,045 92,557 98,059 6,399 1,2
8 16,103 92,557 98,135 7,375 1,2
Tabla E.6: Resultados obtenidos para F0/FCO2=0,18.
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FCaO/FCO2 Xave( %) Ecarb( %) ηcaptura( %) Flujo so´lidos (kg/m
2s) C.Caldera/C.Calcinador
2 30,363 66,798 87,743 1,799 2,2
3 25,797 82,550 94,396 2,716 1,7
4 22,870 92,557 97,831 3,665 1,5
5 20,799 92,557 97,922 4,541 1,4
6 19,242 92,557 98,003 5,417 1,3
7 18,019 92,557 98,075 6,297 1,2
8 17,029 92,557 98,147 7,255 1,2
Tabla E.7: Resultados obtenidos para F0/FCO2=0,20.
Figura E.2: Resultados de la conversio´n media ma´xima (Xave) obtenida en la simulacio´n de la te´cnica de
captura en HYSYS.
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Figura E.3: Resultados obtenidos en la simulacio´n de la te´cnica de captura en HYSYS de: (a) Eficacia de
carbonatacio´n; (b) Rendimiento de captura.
Tal y como puede comprobarse en las tablas anteriores todas las condiciones de ope-
racio´n que se estudiaron ten´ıan un flujo ma´sico de so´lido entre reactores inferior a 20
kg/m2s, que fue el l´ımite impuesto para el buen funcionamiento del sistema.
Con respecto a la cantidad de carbo´n introducida en el calcinador, se comprueba que
en todos los casos la relacio´n carbo´n calcinador/carbo´n caldera esta´ por debajo de 2/3-1/1
(ver gra´fica E.4), por lo que la energ´ıa introducida en el calcinador no supero´ nunca el
50 % del total de energ´ıa de la planta. Tal y como se comprueba, la cantidad de carbo´n
a introducir en el calcinador aumento´ con el aporte de CaCO3 fresco al calcinador y con
la recirculacio´n de so´lido entre los reactores. En ambos casos la energ´ıa necesaria en el
calcinador aumenta y se necesita introducir una mayor cantidad de carbo´n al calcinador.
Figura E.4: Resultados de la relacio´n carbo´n calcinador/carbo´n caldera obtenidos en la simulacio´n de la
te´cnica de captura en HYSYS.
Una de las principales ventajas de la te´cnica de captura de CO2 mediante carbona-
tacio´n-calcinacio´n con CaO, es que se pueden conseguir reducciones de CO2 importantes
en los gases de combustio´n de la caldera (de hasta el 92,557 %), fija´ndonos en los valores
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que toma la eficacia de carbonatacio´n.
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Anexo F. Integracio´n energe´tica.
Para valorar la eficacia de la integracio´n energe´tica del sistema de captura de CO2
mediante carbonatacio´n-calcinacio´n, se calculo´ el rendimiento global de la planta con la
expresio´n 3.5, para las mismas condiciones de operacio´n de dicho sistema propuestas en el
anexo E. Para cada caso se analizo´ el funcionamiento de la integracio´n energe´tica propues-
ta y se realizaron las modificaciones necesarias en el ciclo de Rankine del carbonatador,
con el fin de evitar los problemas explicados en el cap´ıtulo 3.
Una vez funcionando el Rankine del carbonatador, se tomaron los datos siguientes:
Consumo energe´tico de la unidad de separacio´n de aire (calculado a partir del flujo
ma´sico de O2 introducido al calcinador y el dato de 200 kWeh/tO2 producida).
Consumo energe´tico del compresor de CO2 (calculado a partir del flujo ma´sico de
CO2 que entra al compresor y el dato de 100 kWeh/tCO2 comprimida).
Potencia neta generada en el ciclo de Rankine del carbonatador, que se calculo´ como
la diferencia entre la potencia desarrollada por las turbinas y la potencia consumida
en las dos bombas.
Temperatura del gas limpio que sale por la chimenea de la central te´rmica (corriente
a la chimenea de las figuras 3.1, 3.2 y 3.3). Esta temperatura permite ver en que´ casos
fue necesario hacer una extraccio´n del vapor que sale del primer cuerpo de la turbina
de alta presio´n, porque, cuando eso ocurre, esta temperatura toma un valor de
110oC. Hay casos en los que hubo que aumentar la temperatura de salida del gas
de chimenea por encima de 110oC para que en el intercambiador de calor E-128 de
la figura 3.3 se pudiera producir la condensacio´n del vapor extra´ıdo de la turbina.
Cada uno de estos u´ltimos casos se indica en la correspondiente tabla.
Los casos en los que fue necesario eliminar el recalentador secundario del ciclo de
Rankine o bien aumentar la temperatura de salida de la turbina de media presio´n, tambie´n
se indican en la tabla correspondiente.
Los resultados recogidos en cada una de las tablas corresponden a un valor de F0/FCO2
entre 0,08 y 0,2, y en cada tabla se recogen los resultados al variar FCaO/FCO2 entre 2 y
8.
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FCaO/FCO2 WASU(kW) Wcompresor CO2(kW) WRankine carbonatador(kW) ηglobal( %) Tgas limpio chimenea(
oC)
2 18015 25706 59147 28,85 509,8
3 23140 31516 109714 29,99 418,5
4 28331 36904 161461 31,07 320,6
5 33478 41999 213128 32,07 218,1
6 38800 47003 266769 33,03 106,9
7 44256 51966 294300 32,26 110,0
8 51603 57909 330941 31,37 110,0
10 62116 67214 405559 31,37 110,0
Tabla F.1: Resultados obtenidos para F0/FCO2=0,08. Para los casos de FCaO/FCO2=7 y 8, fue necesario
aumentar la temperatura de salida de la turbina de media presio´n hasta 360oC y 399oC, respectivamente.
Con FCaO/FCO2=10, el precalentador secundario del ciclo de Rankine no funcionaba porque hay cruce de
temperaturas de las corrientes. Con FCaO/FCO2=6 la temperatura del gas limpio que sale por la chimenea
fue de 107oC, y no se planteo´ extraccio´n en la turbina.
FCaO/FCO2 WASU(kW) Wcompresor CO2(kW) WRankine carbonatador(kW) ηglobal( %) Tgas limpio chimenea(
oC)
2 19906 29498 72467 28,75 480,0
3 25515 36256 127407 29,90 376,6
4 30896 42330 180628 30,93 270,3
5 36439 48173 235907 31,94 153,9
6 43332 54573 294569 32,48 130,0
7 49535 60423 332558 32,05 110,0
8 54638 65536 360914 31,56 110,0
Tabla F.2: Resultados obtenidos para F0/FCO2=0,10. Para el caso de FCaO/FCO2=6 fue necesario
aumentar la temperatura del gas limpio que sale por la chimenea hasta 130oC para que el vapor extra´ıdo
de la turbina condensara en el intercambiador de calor.
FCaO/FCO2 WASU(kW) Wcompresor CO2(kW) WRankine carbonatador(kW) ηglobal( %) Tgas limpio chimenea(
oC)
2 21741 32895 85539 28,68 450,1
3 27759 40434 144087 29,84 335,6
4 33271 47054 198249 30,83 221,9
5 39901 53941 255584 31,44 180,0
6 45048 59732 302783 32,01 110,0
7 49271 63762 337124 32,22 110,0
8 52306 65546 352344 31,89 110,0
Tabla F.3: Resultados obtenidos para F0/FCO2=0,12. Para FCaO/FCO2=5 se aumento´ la temperatura
del gas limpio que sale por la chimenea hasta 180oC, y para FCaO/FCO2=8 fue necesario aumentar la
temperatura de salida de la turbina de media presio´n hasta 340oC.
FCaO/FCO2 WASU(kW) Wcompresor CO2(kW) WRankine carbonatador(kW) ηglobal( %) Tgas limpio chimenea(
oC)
2 23391 35937 96947 28,60 422,6
3 29739 44140 158386 29,76 298,3
4 35546 51334 215152 30,75 174,1
5 41638 58271 269164 31,35 140,0
6 45708 62232 301883 31,56 110,0
7 48545 63943 325484 31,80 110,0
8 51822 65883 348120 31,81 110,0
Tabla F.4: Resultados obtenidos para F0/FCO2=0,14. Para FCaO/FCO2=5 se aumento´ la temperatura
del gas limpio que sale por la chimenea hasta 140oC, y para los casos de FCaO/FCO2=7 y 8 fue necesario
aumentar la temperatura de salida de la turbina de media presio´n hasta 330oC y 370oC, respectivamente.
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FCaO/FCO2 WASU(kW) Wcompresor CO2(kW) WRankine carbonatador(kW) ηglobal( %) Tgas limpio chimenea(
oC)
2 25009 38785 108221 28,53 394,8
3 31459 47473 170202 29,64 264,9
4 37481 55151 228793 30,62 131,8
5 42518 60847 270455 30,94 110,0
6 45708 62820 296597 31,22 110,0
7 48479 64512 319490 31,46 110,0
8 51735 66448 346806 31,74 110,0
Tabla F.5: Resultados obtenidos para F0/FCO2=0,16.
FCaO/FCO2 WASU(kW) Wcompresor CO2(kW) WRankine carbonatador(kW) ηglobal( %) Tgas limpio chimenea(
oC)
2 26505 41421 118456 28,47 368,6
3 33126 50601 181637 29,54 231,8
4 39716 58926 237603 30,08 180,0
5 42954 61670 268938 30,64 110,0
6 45668 63389 290953 30,87 110,0
7 48343 65043 312955 31,10 110,0
8 51295 66817 337501 31,36 110,0
Tabla F.6: Resultados obtenidos para F0/FCO2=0,18. Para FCaO/FCO2=4 se aumento´ la temperatura
del gas limpio que sale por la chimenea hasta 180oC.
FCaO/FCO2 WASU(kW) Wcompresor CO2(kW) WRankine carbonatador(kW) ηglobal( %) Tgas limpio chimenea(
oC)
2 27781 43826 126545 28,35 345,9
3 34894 53646 194256 29,49 195,7
4 40538 60582 240047 29,83 170,0
5 43266 62421 266351 30,33 110,0
6 45928 64131 287785 30,55 110,0
7 48567 65773 309392 30,77 110,0
8 51427 67504 333241 31,04 110,0
Tabla F.7: Resultados obtenidos para F0/FCO2=0,20.
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Figura F.1: Resultados del consumo energe´tico en la unidad de separacio´n de aire para la integracio´n
energe´tica propuesta en HYSYS.
Analizando los resultados obtenidos en cada una de las condiciones de operacio´n pro-
puestas, se observo´ que:
El consumo energe´tico de la Unidad de Separacio´n de Aire (ASU) va ligado a la
cantidad de carbo´n introducida al calcinador. As´ı, al aumentar el carbo´n introducido
en el calcinador, cuando aumentan los ratios de F0/FCO2 y FCaO/FCO2 , aumenta el
trabajo en dicha unidad puesto que es necesario introducir ma´s O2. Para valores de
F0/FCO2 superiores a 0,12, se alcanza el equilibrio con altas recirculaciones de so´lidos
y eso hace que el consumo de carbo´n se frene al seguir aumentando FCaO/FCO2
porque ya so´lo se necesita carbo´n para calentar los so´lidos y no para calcinar ma´s
CaCO3 procedente del carbonatador. En esos casos, el consumo energe´tico de la
ASU tambie´n se ve frenado.
El consumo energe´tico del compresor de CO2 va ligado tanto al consumo de carbo´n
en el calcinador como al CO2 capturado en el carbonatador. Es decir, depende de
la cantidad de CO2 generada en el calcinador. Tanto un aumento del aporte de
CaCO3 al calcinador como un aumento en la recirculacio´n de so´lidos implican una
mayor cantidad de CO2 generada, debido a que se captura ma´s CO2 en la unidad de
carbonatacio´n y a que se esta´ quemando ma´s carbo´n en el calcinador, y eso conlleva
un aumento en el trabajo de compresio´n del CO2 (ver figura F.2). Adema´s cuando
se alcanzan las condiciones de equilibrio en el carbonatador, el consumo crece ma´s
lentamente debido a que ya no contribuye al aumento del CO2 generado, el CO2
capturado en el carbonatador.
La potencia producida en el ciclo de Rankine asociado al carbonatador depende
de la energ´ıa disponible en dicha unidad. Cuando aumentan los ratios F0/FCO2 y
FCaO/FCO2 , aumenta la conversio´n de CaO en el carbonatador por dos motivos: el
primer motivo es que el CaO es ma´s activo porque se renueva una mayor cantidad
del inventario de so´lidos del sistema con el CaCO3 fresco y el otro motivo es que
esta´ entrando ma´s CaO al carbonatador. Ese aumento en la conversio´n de CaO unido
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Figura F.2: Resultados del consumo energe´tico en el compresor de CO2 para la integracio´n energe´tica
propuesta en HYSYS.
Figura F.3: Resultados de la potencia neta del ciclo de Rankine obtenido en la simulacio´n en HYSYS
para la integracio´n energe´tica propuesta.
a un mayor flujo de so´lidos circulando en el carbonatador, hacen que se libere ma´s
energ´ıa y aumente la potencia del ciclo de Rankine (ver figura F.3). Al alcanzarse
la condiciones de equilibrio, la energ´ıa liberada en la carbonatacio´n se estabiliza y
so´lo cambiara´ la energ´ıa asociada al enfriamiento de los so´lidos recirculados hasta
la temperatura de carbonatacio´n.
La discusio´n sobre el rendimiento global del sistema y las condiciones o´ptimas de
operacio´n de la planta de captura de CO2 se realiza en el apartado 3.2.
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Anexo G. Co´digo en Visual Basic.
En las siguientes pa´ginas se recoge el co´digo en Visual Basic tal y como se introdujo
en la herramienta de simulacio´n User Unit Operation. En el co´digo se introdujeron co-
mentarios (texto en verde) con el fin de que resultara ma´s fa´cil seguir el procedimiento de
ca´lculo.
El co´digo tiene dos bloques. El primer bloque denominado Initialize sirve para definir
las corrientes que van a estar activas en esta unidad y las que no van a emplearse. El
segundo bloque llamado Execute es el que recoge todo el procedimiento de ca´lculo de las
propiedades de las corrientes de salida. En este bloque se introducen los modelos cine´ticos
y expresiones que se detallan en el cap´ıtulo 4, empleando una nomenclatura ana´loga a la
de dicho cap´ıtulo que facilite su entendimiento.
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Sub Initialize() 
 ActiveObject.Feeds1Name = "gases caldera" 
     ActiveObject.Products1Name = "gas limpio" 
     ActiveObject.Feeds2Name = "solido in" 
     ActiveObject.Feeds2Active=True 
     ActiveObject.Products2Name = "solido out" 
     ActiveObject.Products2Active =True 
     ActiveObject.EnergyFeedsName = "Inactive Energy In" 
     ActiveObject.EnergyFeedsActive = False 
     ActiveObject.EnergyProductsName = "Qcarbonatador" 
     ActiveObject.EnergyProductsActive = True 
End Sub 
 
Sub Execute() 
On Error GoTo EarlyExit 
 
'Se dimensiona la corriente ‘gases caldera’. 
Dim gas_in As Object 
Set gas_in=ActiveObject.Feeds1.Item(0) 
If gas_in Is Nothing Then GoTo EarlyExit 
 
'Se dimensiona la corriente ‘reciclo’. 
Dim reciclo As Object 
Set reciclo=ActiveObject.Feeds2.Item(0) 
If reciclo Is Nothing Then GoTo EarlyExit 
 
'Se dimensiona la corriente ‘gas limpio’.  
Dim gas_out As Object 
Set gas_out=ActiveObject.Products1.Item(0) 
If gas_out Is Nothing Then GoTo EarlyExit 
 
'Se dimensiona la corriente ‘sólido salida’. 
Dim solid_out As Object 
Set solid_out=ActiveObject.Products2.Item(0) 
If solid_out Is Nothing Then GoTo EarlyExit 
 
'Se dimensiona la corriente de energía. 
Dim Qcarbonatador As Object 
Set Qcarbonator=ActiveObject.EnergyProducts.Item(0) 
If Qcarbonator Is Nothing Then GoTo EarlyExit 
 
'Se encuentra la posición de cada compuesto en la lista de 
componentes del Fluid Package empleado. 
Dim theComps As Object 
Set theComps=ActiveObject.Flowsheet.FluidPackage.Components 
CO2Posn=theComps.index("CO2") 
SO2Posn=thecomps.index("SO2") 
O2Posn=thecomps.index("oxygen") 
N2Posn=thecomps.index("nitrogen") 
H2OPosn=thecomps.index("H2O") 
CaOPosn=thecomps.index("CaO*") 
CaCO3Posn=thecomps.index("CaCO3*") 
CaSO4Posn=thecomps.index("CaSO4*") 
AshPosn=thecomps.index("Ash*") 
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'Se crea un vector con las fracciones molares de la corriente 
‘gases caldera’.  
Dim CMFgi As Variant  
CMFgi=gas_in.ComponentMolarFractionValue 
fCO2=CMFgi(CO2Posn)   
fSO2=CMFgi(SO2Posn) 
fO2=CMFgi(O2Posn) 
fH2O=CMFgi(H2OPosn) 
fN2=CMFgi(N2Posn) 
 
'Se toma la temperatura, densidad molar y flujo molar de la 
corriente ‘gases caldera’. HYSYS toma estas variables con 
unidades de ºC, kmol/s y kmol/m3. 
Tgi_celsius=gas_in.TemperatureValue  
Tgi=Tgi_celsius+273 '(ºK) 
Fgi=gas_in.MolarFlowValue  '(kmol/s) 
dmg=gas_in.MolarDensityValue '(kmol/m3) 
 
'Se crea un vector con los flujos molares de cada componente de 
la corriente ‘reciclo’ para calcular el flujo molar de CaO, 
CaSO4 y cenizas. 
Dim CMFsi As Variant 
CMFsi=reciclo.ComponentMolarFlowValue 
fcao_rec=CMFsi(CaOPosn) '(kmol/s) 
mfash=CMFsi(AshPosn)  '(kmol/s) 
mfCaSO4_rec=CMFsi(CaSO4Posn) '(kmol/s) 
 
'Se toma el valor de temperatura y flujo molar de la corriente 
‘reciclo’. 
Tsi_celsius=reciclo.TemperatureValue 
Tsi=Tsi_celsius+273 '(ºK) 
Fsi=reciclo.MolarFlowValue  '(kmol/s) 
 
  
'A continuación se crean las variables necesarias para los 
parámetros que aparecen en el modelo del carbonatador. 
 
'Propiedades del CaO. 
   d_CaO = 3300    'kg/m3 
   PM_CaO = 56     'kg/kmol 
     
'Propiedades del CaCO3. 
   d_CaCO3 = 2740  'kg/m3 
   PM_CaCO3 = 100  'kg/kmol 
     
'Temperatura de operación del carbonatador. 
'Aunque a HYSIS habrá que dársela en ºC, en las ecuaciones en 
las que aparece T sus unidades son ºK, por eso se trabaja con 
923ºK. 
   T = 650 + 273 '(ºK)  
       
'Propiedades del gas efluente de la caldera (Gases caldera). 
Fgas = Fgi   '(kmol/s) Flujo molar del gas.  
F_CO2 = Fgas*fCO2   '(kmol/s) Flujo molar de CO2. 
d_fg = dmg  '(kmol/m3) Densidad molar del gas que entra al 
carbonatador. 
G. Co´digo en Visual Basic.
77
Q = Fgas*22.4*(T/273) '(m3/s) Caudal volumétrico entrada del 
carbonatador. 
 
'Relación molar C/S en el carbón. Teniendo en cuenta la 
composición en masa del carbón: 66,54% de C y 0,6% de S. 
rCS = (66.54/12)/(0.6/32) 
 
'Inventario de CaO en el carbonatador. En cada caso se modificó 
este dato según cual fueran las condiciones de operación 
escogidas. 
W_CaO = 50000 '(kg)  
 
'Dimensiones del carbonatador, considerando una velocidad 
superficial para gas en el carbonatador de 6 m/s y una densidad 
del lecho aproximada de 1300 kg/m3. 
A = Q/6  '(m2) Sección transversal del lecho.   
L =W_CaO/(1300*A)  '(m) Longitud lecho.  
   
'Se crean las variables F0 y FCaO necesarias en el modelo de 
reactor con los flujos molares anteriores. 
'El parámetro 0,1 es el ratio F0/FCO2 y se modificó en cada caso 
según las condiciones de operación escogidas. 
F0=0.1*(Fgi*fCO2) '(kmol/s) Flujo molar de CaCO3 fresco que 
entra al calcinador 
FCaO=fcao_rec-F0 '(kmol/s) Flujo molar de CaO que entra al 
carbonatador habiéndose regenerado alguna vez 
         
'Tiempo de residencia del CaO en el carbonatador 
tau = W_CaO/(PM_CaO*(FCaO + F0))  '(s)  
 
 
 
'A partir de aquí comienza el proceso de cálculo de la eficacia 
de carbonatación. 
 
'Se calcula Xave (conversión media máxima alcanzable en el 
carbonatador) teniendo en cuenta la DTR. 
N = 0 
Xave = 0 
   While N < 2000 
     N = N + 1 
XN = 1/((1/(1 - 0.075)) + 0.52*N) + 0.075          
rN = (F0/FCaO)/((F0/FCaO + 1) ^ N) 
     Xave = Xave + rN*XN 
   Wend 
 
Xave = Xave - F_CO2/(F0*rCS) 
 
'Superficie media de reacción de las partículas de CaO del 
sistema 
Save =(Xave*d_CaO/PM_CaO)/(0.00000005*d_CaCO3/PM_CaCO3)'(m2/m3)   
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'Se toma un primer valor de concentración media de CO2 en el 
carbonatador igual a la concentración de CO2 a la entrada del 
mismo ya que, hasta que no se resuelva la primera iteración, no 
se tiene un valor de concentración media. 
C = F_CO2/Q   '(kmol/m3)  
     
     
'Se calcula ‘beta’ que es el término constante de la velocidad 
de reacción en control cinético que multiplica a la 
concentración media de CO2 en el reactor. 
         
'Características estructurales de la caliza empleada (Katowice). 
S0 = 35000000   '(m2/m3) Superficie inicial de reacción 
L0 = 263000000000000  '(m/m3) Longitud inicial total de poro        
Lave = L0 * Xave    'Simplificación, se toma un valor de 
dpN/dp0=1 a pesar de que este valor es cierto para partículas 
muy poco cicladas. 
eps = 0.46  'Porosidad 
fi = 4*3.14159*Lave*(1 - eps)/(Save ^ 2) 'parámetro 
estructural que tiene en cuenta la estructura interna de la 
partícula 
  
'Dependencia de la constante de velocidad de reacción 
superficial con la temperatura. 
   ks = 0.00000529*Exp(-19200/(8.314*T))   'm4/kmol.s 
      
         
beta=ks*Save*(1-Xave)*((1-fi*Log(1-Xave))^(1/2))/(1-eps)    
      
      
'Se calcula la fracción de CO2 en el equilibrio 
    P = 1   '(atm) Presión en el carbonatador 
    fe = (10^(7.079-8308/T))/P       
    
     
'Comienza el proceso iterativo:     
fa=0.00001 'Se toma un valor inicial de fa para comenzar a 
iterar 
Ecarb = 0.1 
Ecarb_i = 0 
Ecarb_eq = (fCO2 - fe)/fCO2 
Ecarb_max = (FCaO + F0)*Xave/F_CO2 
  
'Se fija la máxima eficacia de carbonatación posible (Ecarb_ref) 
como el mínimo entre Ecarb_eq y Ecarb marcada por FCaO.   
If Ecarb_eq > Ecarb_max Then Ecarb_ref = Ecarb_max Else 
Ecarb_ref = Ecarb_eq 
 
While Abs(Ecarb - Ecarb_i) > 0.01 
  
T1 = F_CO2*PM_CaO/(d_fg*L*A*d_CaO*fa*beta)   
 
T2 =(fCO2*(fCO2-1)/((fCO2*fe-fCO2)^2))*Log(((fCO2-fe)+(fCO2*fe- 
fCO2)*Ecarb)/(fCO2-fe))-fCO2*Ecarb/(fCO2*fe-fCO2) 
     
G = T1*T2-1 
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     '(1)Se calcula Ecarb para z’=1 y para fa supuesto.    
While Ecarb < Ecarb_ref And G < 0 
      Ecarb = Ecarb + 0.000001 
T2 =(fCO2*(fCO2-1)/((fCO2*fe-fCO2)^2))*Log(((fCO2-fe)+ 
(fCO2*fe-fCO2)*Ecarb)/(fCO2-fe))-fCO2*Ecarb/(fCO2*fe-fCO2) 
      G = T1 * T2 - 1 
      Wend 
      
     '(2)Se calcula la concentración media de CO2 en el reactor. 
C = d_fg*Ecarb/((fCO2*(fCO2-1)/((fCO2*fe-fCO2)^2))*  
Log(((fCO2-fe)+(fCO2*fe-fCO2)*Ecarb)/(fCO2-fe))-fCO2*Ecarb/ 
(fCO2*fe-fCO2)) 
         
'(3)Se calculan las conversiones medias antes (X1) y 
después de t* (X2). 
     X1 =(beta*C/fa)*tau*(1-(1-fa)*(Log(1/(1-fa))+1)) 
     X2 = Xave 
         
'(4)Se calcula un nuevo valor de Ecarb con los balances de 
materia globales. 
     Ecarb_i =(FCaO +F0)*(X1*fa+X2*(1-fa))/F_CO2 
         
     '(5)Se calcula un nuevo valor de fa con el que iterar. 
     fa = fa + 0.0000001 
             
 Wend 
  
X = X1*fa+X2*(1-fa) 
 
'Conocida la conversión de CaO en el carbonatador y la eficacia 
de carbonatación, ya se puede calcular la composición de las 
corrientes de salida del carbonatador. 
 
'Cálculo de la composición de la corriente de sólido a la salida 
(antes de purgar). 
Dim CMFso As Variant 
CMFso=solid_out.ComponentMolarFlowValue 
mfCaCO3=(F0+FCaO)*X '(kmol/s)Flujo molar de CaCO3 que sale del 
carbonatador. 
mfCaSO4=Fgas*fSO2+mfCaSO4_rec '(kmol/s)El SO2 que entra 
reacciona en su totalidad con el CaO. 
mfCaO=((F0+FCaO)-mfCaCO3-Fgas*fSO2) '(kmol/s)Flujo molar de 
CaO que sale del carbonatador 
 
Fso=mfCaCO3+mfCaO+mfCaSO4+mfash 
 
CMFso(AshPosn)=mfash 
CMFso(CaCO3Posn)=mfCaCO3 
CMFso(CaOPosn)=mfCaO 
CMFso(CaSO4Posn)=mfCaSO4 
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solid_out.ComponentMolarFlow.Calculate(CMFso) 
solid_out.MolarFlow.Calculate(Fso) 
solid_out.Pressure.Calculate(gas_in.PressureValue) 
solid_out.Temperature.Calculate(650) 
 
'Cálculo de la composición de la corriente de gas limpio. 
Dim CMFgo As Variant 
CMFgo=gas_in.ComponentMolarFlowValue 
mfCO2=F_CO2*(1-Ecarb) '(kmol/s)Flujo molar de CO2 que abandona 
el carbonatador. 
mfSO2=0 '(kmol/s)Todo el SO2 ha reaccionado con el CaO. 
mfO2=Fgas*fO2-(Fgas*fSO2*0.5) '(kmol/s)Se consume O2 en la 
reacción de formación de CaSO4. 
 
CMFgo(CO2Posn)=mfCO2 
CMFgo(SO2Posn)=mfSO2 
CMFgo(O2Posn)=mfO2 
'El resto de flujos molares permanecen iguales que a la entrada 
 
Fgo=(Fgas-F_CO2*Ecarb-Fgas*fSO2*1.5) '(kmol/s)Flujo de gases 
limpios que abandonan el carbonatador. 
 
gas_out.ComponentMolarFlow.Calculate(CMFgo) 
gas_out.MolarFlow.Calculate(Fgo) 
gas_out.Pressure.Calculate(gas_in.PressureValue) 
gas_out.Temperature.Calculate(650) 
 
'Se calcula el calor extraído del carbonatador con un balance de 
energía. 
 
'Entalpías de los compuestos a 25ºC en kJ/kg (Perry). 
 HSO2=-70940*4.184/64  
 HCO2=-94052*4.184/44  
 HH2O=-57797.9*4.184/18 'En fase gas 
 HCaO=-151700*4.184/56  
 HCaCO3=-289500*4.184/100  
 Hash=-203350*4.184/60 
 HCaSO4=-338730*4.184/136  
  
'Capacidades caloríficas a la temperatura de entrada Tgi y Tsi. 
CpSO2gi=0.50338*(Tgi-298)+(3.464875e-4/2)*(Tgi^2-298^2)-
(5.42612e-8/3)*(Tgi^3-298^3) 'kJ/kg 
CpCO2gi=0.98324*(Tgi-298)+(2.60549e-4/2)*(Tgi^2298^2)+ 
(18590.27)*(1/Tgi-1/298) 'kJ/kg 
CpH2Ogi=1.9107*(Tgi-298)+(3.4867e-5/2)*(Tgi^2-298^2)+(3.1147e-
7/3)*(Tgi^3-298^3) 'kJ/kg 
CpO2gi=1.0813*(Tgi-298)+(3.3733e-5/2)*(Tgi^2298^2)+ 
(245417.75)*(1/Tgi-1/298) 'kJ/kg 
CpN2gi=0.97128*(Tgi-298)+(1.49428e-4/2)*(Tgi^2-298^2) 'kJ/kg 
CpCaOsi=0.845198*(Tsi-298)+(1.068e-4/2)*(Tsi^2-298^2) 'kJ/kg 
CpCaCO3si=0.926122*(Tsi-298)+(3.14911e-4/2)*(Tsi^2-298^2)
 'kJ/kg 
Cpashsi=1.32088*(Tsi-298) 'kJ/kg 
CpCaSO4si=0.554429*(Tsi-298)+(6.86429e-4/2)*(Tsi^2-298^2)
 'kJ/kg 
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'Entalpías a la entrada. 
HSO2gi=(HSO2+CpSO2gi)*64*Fgas*fSO2 'kJ/s 
HCO2gi=(HCO2+CpCO2gi)*44*F_CO2 'kJ/s 
HH2Ogi=(HH2O+CpH2Ogi)*18*Fgas*fH2O 'kJ/s 
HN2gi=(CpN2gi)*28*Fgas*fN2 'kJ/s 
HO2gi=(CpO2gi)*32*Fgas*fO2 'kJ/s 
HCaOsi=(HCaO+CpCaOsi)*56*fcao_rec 'kJ/s 
Hashsi=(Hash+Cpashsi)*60*mfash 'kJ/s 
HCaSO4si=(HCaSO4+CpCaSO4si)*136*mfCaSO4_rec 'kJ/s 
  
Hentrada=HSO2gi+HCO2gi+HH2Ogi+HN2gi+HO2gi+HCaOsi+Hashsi+HCaSO4si
 'kJ/s 
  
'Capacidades Caloríficas a la temperatura de salida de 650ºC. 
Tgo=923 
Tso=923 
CpSO2go=0.50338*(Tgo-298)+(3.464875e-4/2)*(Tgo^2-298^2)-
(5.42612e-8/3)*(Tgo^3-298^3) 'kJ/kg 
CpCO2go=0.98324*(Tgo-298)+(2.60549e-4/2)*(Tgo^2298^2)+ 
(18590.27)*(1/Tgo-1/298) 'kJ/kg 
CpH2Ogo=1.9107*(Tgo-298)+(3.4867e-5/2)*(Tgo^2-298^2)+(3.1147e-
7/3)*(Tgo^3-298^3) 'kJ/kg 
CpO2go=1.0813*(Tgo-298)+(3.3733e-5/2)*(Tgo^2298^2)+ 
(245417.75)*(1/Tgo-1/298) 'kJ/kg 
CpN2go=0.97128*(Tgo-298)+(1.49428e-4/2)*(Tgo^2-298^2) 'kJ/kg 
CpCaOso=0.845198*(Tso-298)+(1.068e-4/2)*(Tso^2-298^2) 'kJ/kg 
CpCaCO3so=0.926122*(Tso-298)+(3.14911e-4/2)*(Tso^2-298^2)
 'kJ/kg 
Cpashso=1.32088*(Tso-298) 'kJ/kg 
CpCaSO4so=0.554429*(Tso-298)+(6.86429e-4/2)*(Tso^2-298^2)'kJ/kg 
  
'Entalpías a la salida. 
HSO2go=(HSO2+CpSO2go)*64*mfSO2 'kJ/s 
HCO2go=(HCO2+CpCO2go)*44*mfCO2 'kJ/s 
HH2Ogo=(HH2O+CpH2Ogo)*18*Fgas*fH2O 'kJ/s 
HN2go=(CpN2go)*28*Fgas*fN2 'kJ/s 
HO2go=(CpO2go)*32*mfO2 'kJ/s 
HCaOso=(HCaO+CpCaOso)*56*mfCaO 'kJ/s 
Hashso=(Hash+Cpashso)*60*mfash 'kJ/s 
HCaSO4so=(HCaSO4+CpCaSO4so)*136*mfCaSO4 'kJ/s 
HCaCO3so=(HCaCO3+CpCaCO3so)*100*mfCaCO3 'kJ/s 
  
Hsalida=HSO2go+HCO2go+HH2Ogo+HN2go+HO2go+HCaOso+Hashso+HCaSO4so+
HCaCO3so 'kJ/s 
  
Q=Hsalida-Hentrada 'kJ/s 
 
Qcarbonator.HeatFlow.Calculate(Q)  
 
ActiveObject.SolveComplete 
Exit Sub 
     EarlyExit: 
 
End Sub 
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Anexo H. Diagramas de flujos.
En este anexo se recogen todos los diagramas de flujos que han aparecido a lo largo
del proyecto:
Diagrama de flujos del ciclo de potencia de la central te´rmica en HYSYS, figura H.1.
Diagrama de flujos de la caldera de carbo´n pulverizado de la central te´rmica en
HYSYS, figura H.2.
Diagrama de flujos del sistema de captura de CO2 que se disen˜o´ en HYSYS, figura
H.3.
Diagrama de flujos del sistema de captura de CO2 que se disen˜o´ integrado con la
caldera de la central te´rmica en HYSYS, figura H.4.
Diagrama de flujos en HYSYS de la integracio´n energe´tica que se propuso para el
sistema de captura mediante ciclos de carbonatacio´n-calcinacio´n, figura H.5.
Diagrama de flujos en HYSYS del ciclo de Rankine que inicialmente se acoplo´ al
carbonatador del sistema de captura de CO2, figura H.6.
Esquema de la simulacio´n en HYSYS del ciclo de Rankine que se acoplo´ al carbo-
natador del sistema de captura de CO2, con extraccio´n en la turbina de baja, figura
H.7.
Diagrama de flujos de compresor de CO2 en HYSYS, figura H.8.
Esquema global de las distintas unidades empleadas en la simulacio´n realizada en
HYSYS, figura H.9.
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Figura H.1: Diagrama de flujos del ciclo de potencia de la central te´rmica en HYSYS.
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Figura H.2: Diagrama de flujos de la caldera de carbo´n pulverizado de la central te´rmica en HYSYS. La
corriente de carbo´n se simula como la mezcla de tres corrientes, cenizas, humedad y materia orga´nica.
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Figura H.3: Diagrama de flujos del sistema de captura de CO2 que se disen˜o´ en HYSYS. El preca-
lentamiento de las corrientes de entrada al calcinador con la corriente de gas limpio que abandona el
carbonatador, forma parte de la integracio´n energe´tica propuesta en el cap´ıtulo 3.
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Figura H.4: Diagrama de flujos del sistema de captura de CO2 que se disen˜o´ integrado con la caldera de
la central te´rmica en HYSYS.
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Figura H.5: Diagrama de flujos en HYSYS de la integracio´n energe´tica que se propuso para el sistema
de captura mediante ciclos de carbonatacio´n-calcinacio´n.
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Figura H.6: Diagrama de flujos en HYSYS del ciclo de Rankine que inicialmente se acoplo´ al carbonatador
del sistema de captura de CO2. La eficiencia te´rmica de este ciclo fue del 40,42 % cuando se tuvieron las
extracciones de la turbina de baja cerradas y no modificaron los para´metros establecidos en el cap´ıtulo 3.
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Figura H.7: Esquema de la simulacio´n en HYSYS del ciclo de Rankine que se acoplo´ al carbonatador del
sistema de captura de CO2, con extraccio´n en la turbina de baja. La zona marcada sen˜ala las diferencias
de este esquema con el de la figura H.6 que inicialmente se planteo´.
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Figura H.8: Diagrama de flujos de compresor de CO2 en HYSYS. Se puede ver que el compresor cuenta
con dos l´ıneas de compresio´n ide´nticas, de 5 etapas de compresio´n y una bomba final cada una. La
corriente ’to CO2 compressor’ es la corriente procedente del recalentador secundario del ciclo de Rankine
del carbonatador.
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Figura H.9: Esquema global de las distintas unidades empleadas en la simulacio´n realizada en HYSYS.
En rojo: caldera de la central te´rmica; en verde: carbonatador y calcinador del sistema de captura de
CO2 empleado; en azul: ciclo de Rankine acoplado al carbonatador; en morado: compresor de CO2; en
amarillo: unidades para la purificacio´n de la corriente de CO2.
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